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1 Einleitung und Aufgabenstellung 
Die Chemieindustrie ist aus der heutigen Zeit nicht mehr wegzudenken. Sie stellt die 
Grundstoffe wie z.B. Treibstoffe, Schmierstoffe, Hydraulikflüssigkeiten, aber auch 
hochwertige Werkstoffe, verschiedenste Kunststoffe, Lebensmittelzusätze und 
Aromastoffe, Waschmittel, Kosmetika, Farben und Lacke sowie lebensnotwendige 
Pharmaka und Mittel für die medizinische Technik her, um nur einige Bereiche der 
Chemieindustrie zu erwähnen. Die chemische Industrie, die sich im Verband der 
Chemischen Industrie e.V. zusammengeschlossen hat, ist eng verflochten mit vielen 
Wirtschaftszweigen angefangen von der Elektroindustrie, der Maschinenbauindustrie 
bis hin zur Textilindustrie [1, 2, 3]. 
 
In den letzten drei Jahrzehnten wurde die chemische Industrie immer mehr durch 
gesetzliche Auflagen, aber auch durch Selbsterkenntnis, insbesondere nach der 
ersten Ölkrise 1973, dazu bewegt, umweltfreundlichere Methoden einzuführen, um 
die Belastung von Gewässern, Luft und Boden zu minimieren und Rohstoffe sowie 
Energie zu sparen. In diesem noch andauernden Prozess spielten nicht nur 
Anforderungen der Gesellschaft an die Industrie eine Rolle, sondern auch die 
Erkenntnis, dass die Einsparung von Ressourcen und Energie sowie der Einsatz 
modernster Verfahren letztendlich zur Senkung der Produktionskosten und damit zu 
einem Wettbewerbsvorteil führt [4, 5, 6, 7, 8, 9]. 
 
So konnte in den letzten Jahren durch den verstärkten Einsatz von 
Heterogenkatalysatoren bei der Herstellung von Zwischenprodukten die Menge an 
anorganischen Salzfrachten und anderen unerwünschten Nebenprodukte verringert 
werden [7,8,9]. Gerade die Produktion von Zwischenprodukten und Feinchemikalien 
sowie insbesondere Pharmazeutika wird noch mit stöchiometrischer Chemie oder 
zumeist mit homogenen Katalysatoren durchgeführt. Diese jedoch bereiten häufig 
Probleme bei der Abtrennung und besitzen geringere Standzeiten, thermische 
Stabilität und eine vergleichsweise niedrige Aktivität. Aber Homogenkatalysatoren 
sind besonders bei der Stereoselektivität und Enantioselektivität den bisher 
entwickelten Heterogenkatalysatoren weit überlegen. Dadurch sind diese 
Katalysatorsysteme bei der Produktion von Pharmaka und gewissen Feinchemikalien 
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nicht wegzudenken [7, 8, 9, 10, 11, 12, 13]. Der Einsatz von Katalysatoren dient auch 
der Einsparung von Rohstoffen.  
 
Eine weitere Möglichkeit Rohstoffe einzusparen ist der Einsatz von Naturprodukten 
als Ausgangsmaterial. Aus erneuerbaren Ressourcen, die eine weitgehend neutrale 
CO2-Bilanz aufweisen und zumeist biologisch leicht abbaubar sind, konnten schon im 
Jahre 1996 in der EU ca. 90.000 t/a Schmierstoffe und ca. 200.000 t/a Tenside 
produziert werden. Der Einsatz von erneuerbaren Rohstoffen in der chemischen 
Industrie wird besonders in der Zukunft mit voraussehbaren steigenden 
Rohstoffpreisen und schärferen Umweltauflagen, besonders in den Industrieländern, 
eine Zunahme erfahren. Ein noch immer auftretendes Problem bei erneuerbaren 
Ressourcen ist bisher häufig der hohe Rohstoffpreis und die z.T. wechselnde 
Qualität, die in Zukunft durch Gentechnik und gezielte Zucht verbessert werden 
muss. Für die Erforschung von erneuerbaren Ressourcen stellte die EU im Zeitraum 
von 1998 bis 2002 für Forschungsprojekte im Bereich des 5. Rahmenprogramms ein 
Etat von 500.000 € zur Verfügung [4, 5, 14]. 
 
Die vorliegende Arbeit befasst sich mit der Hydratisierung von Ethylen zu Ethanol 
und mit der Herstellung von neuen Schmierstoffen auf Basis nachwachsender 
Rohstoffe. 
 
Für die Ethanolherstellung wurden verschiedene Katalysatoren, die aus 
Trägermaterialien auf Basis von Silicagel z.T. mit Zusätzen aus TiO2 oder ZrO2 
bestehen und mit Phosphorsäure imprägniert sind, in einer kontinuierlichen 
Hochdruckanlage getestet. Es sollte die Aktivität und die Standzeit dieser neuen 
Trägermaterialien untersucht werden. 
 
Das zweite Projekt befasste sich mit der Herstellung einer neuen 
Schmierstoffgeneration. Durch chemische Modifikation von nativen ungesättigten 
Fettsäureestern sollen deren Oxidationsbeständigkeit und deren tribologische 
Eigenschaften unter dem Erhalt der biologischen Abbaubarkeit verbessert werden. 
Dazu sollen die ungesättigten Fettsäureester durch die Addition von organischen 
Säuren wie Ameisen-, Essig- und Pivalinsäure an die vorhandenen Doppelbindungen 
abgesättigt werden. 
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2 Allgemeiner Teil 
2.1 Katalyse 
Die Katalyse ist heute aus der chemischen Industrie nicht mehr wegzudenken. In 
mehr als 90 % aller chemischen Produktionsprozesse werden Katalysatoren 
eingesetzt [15, 16]. Durch Einsatz von Katalysatoren konnte der Energie- und 
Rohstoffverbrauch aufgrund der höheren Selektivität in katalysierten Prozessen stark 
verringert werden. 
Auch kann durch die Verbesserung eines chemischen Prozesses die Abfallmenge, 
also die Menge der unerwünschten Nebenprodukte, und damit die 
Entsorgungskosten gesenkt werden [17]. Allerdings kann allgemein festgestellt 
werden, je mehr Prozessschritte für die Herstellung eines Produktes benötigt 
werden, desto größer ist der Anfall an Nebenprodukten. So steigt der E-Faktor, der 
der Menge in kg an Nebenprodukten pro kg synthetisiertem Produkt entspricht, von 
der Petrochemie von weniger als 0,1 teilweise auf über 100 bei Pharmazeutika an 
[17, 18]. 
 
Tabelle 2.1:  E-Faktor bei Chemikalienherstellung [17, 18] 
Industriesegment Produkttonnage / t kg Nebenprodukt/ 
kg Produkt 
Petrochemie 106 - 108 < 0,1 
Massenchemikalien 104 - 106 < 1-5 
Feinchemikalien 102 – 104 5 – 50 
Pharmazeutika 10 - 103 25 - > 100 
 
Homogene Katalysatoren haben häufig gegenüber heterogenen Katalysatoren den 
Vorteil, dass sie sehr hohe Enantio- und Stereoselektivität besitzen. Daher werden 
sie meistens in der Synthese von Pharmaka, Feinchemikalien aber auch bei der 
Produktion von Zwischenprodukten eingesetzt. Jedoch bestehen bei homogenen 
Katalysatoren Probleme bei der Abtrennung des Katalysators, beim Einsatz bei 
hohen Temperaturen und nicht zuletzt mit der geringen Standzeit im Vergleich zu 
Heterogenkatalysatoren [10-13, 16]. 
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In der chemischen Industrie wurden weltweit 1995 bei der Herstellung von über 7000 
Produkten Katalysatoren eingesetzt. In der Chemieindustrie kommen bei der 
Produktion von über 60 % aller Chemikalien und bei schätzungsweise 90 % aller 
Produktionsprozesse Katalysatoren zum Einsatz.  
Wichtige Einsatzgebiete für Katalysatoren sind die Erdölraffination, die 
Polymerisation, und die Herstellung anderer Chemikalien und nicht zuletzt der 
Umweltschutz [19, 20] (siehe Abb. 2.1). 
Die Einsatzgebiete von Katalysatoren sind vielfältig. So wurden schon 1997 ca. 22 % 
aller verkauften Katalysatoren für den Umweltschutz wie z.B. für die Abgasreinigung 
eingesetzt. Die restlichen 78 % finden ihren Absatzmarkt im weiteren Sinne bei der 
Chemischen Industrie, wie aus Abbildung 2.1 und Abbildung 2.2 hervorgeht. 
 
Einsatzgebiete von Katalysatoren
Polymere 
23% 
Chemikalien 
27% 
Raffinerie 
28% 
Umweltschutz 
22%
 
Abbildung 2.1:  Katalysatormarkt 1997 [20] 
 
Der Katalysatormarkt ist ein langsam stetig wachsender Markt, wie ein Vergleich der 
Zahlen von 1997 und die prognostizierten Zahlen für 2003 ergeben. Nach diesen 
Schätzungen wird der Umsatz von US$ 7,4 Mrd. um ca. 20 % innerhalb von 6 Jahren 
auf schätzungsweise US$ 8,9 Mrd. (Abbildung 2.2) steigen [20]. 
 
 
Katalysatormarkt 1997: US$ 7,4 Mrd.
1: Es werden nur die Herstellungskosten nicht aber die Kosten für 
Edelmetalle berücksichtigt. 
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Prognostizierte Einsatzgebiete von 
Katalysatoren im Jahr 2003
Raffinerie 
26% 
Polymere
26% 
Chemikalien 
25%
Umweltschutz 
23%
 
Abbildung 2.2:  Prognostizierter Katalysatormarkt um 2003 [20] 
Aus dieser Abbildung ist deutlich zu erkennen, dass der Polymermarkt aber auch der 
Umweltschutz in den nächsten Jahren weiter an Bedeutung gewinnen wird [20]. 
2.2 Heterogene Katalyse 
Im Jahr 1993 betrug der Anteil der Wertschöpfung der chemischen Industrie 10,1 % 
der gesamten Wertschöpfung der Industrie der Bundesrepublik Deutschland [1]. 
1989 wurden weltweit US$ 6 Mrd. für Katalysatoren ausgegeben. Jedoch beträgt die 
Wertschöpfung, die mit den eingesetzten Katalysatoren geschaffen wurde, das 
Fünfhundertfache der Investitionskosten. 97% aller heterogenkatalytischen Verfahren 
werden zur Produktion von Massenchemikalien und nur ca. 3 % zur Herstellung von 
Feinchemikalien verwendet [7]. 
Die heterogene Katalyse wird besonders bei Gasphasenreaktionen mit einer hohen 
TON (Turn Over Number) eingesetzt. Einige typische Anwendungen sind 
Katcracken, wobei FCC-Cracken heute verstärkt eingesetzt wird, Hydrocracking, 
Reforming, das in Platforming und Rheniforming unterschieden wird, Hydrierungen, 
die unter anderem zur Herstellung von Cyclohexan aus Benzol für die Nylon 6- und 
Nylon 6,6- Produktion verwendet wird, Oxidationsreaktionen, wie z.B. das Ostwald-
Katalysatormarkt 2003: US$ 8,9 Mrd.
1: Es werden nur die Herstellungskosten nicht aber die Kosten für 
Edelmetalle berücksichtigt. 
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Verfahren zur Herstellung von Stickoxiden oder das Doppelkontaktverfahren zur 
Herstellung von Schwefelsäure, und der MTG-Prozeß (methanol-to-gasoline) [2, 3, 6, 
7, 8, 9, 13, 16]. 
Daneben werden immer mehr Feinchemikalien durch heterogenkatalytische 
Verfahren hergestellt, wodurch besonders bei sauer katalysierten Reaktionen ein 
Anfall von Salzfrachten aus der Neutralisationsreaktion wegfällt. Zurzeit werden ca. 
127 Prozesse heterogenkatalytisch durchgeführt. Dazu werden ca. 180 verschiedene 
Heterogenkatalysatoren eingesetzt, von denen 74 Zeolithe sind. Dies entspricht 
einem Anteil von 41% [9]. 
Typische Reaktionen bei der Herstellung von Zwischenprodukten und 
Feinchemikalien sind z.B. die Herstellung von ε-Caprolactam beginnend mit der 
selektiven Hydrierung von Benzol zu Cyclohexen im Asahi-Prozeß (seit 1990 
60.000 t/a) [21, 22], Hydratisierung von Cyclohexen zu Cyclohexanol an einem 
H-ZSM 5 [7], Cyclohexanon konnte an einem Ti-MFI in Gegenwart von Ammoniak 
und Wasserstoffperoxid zu Cyclohexanonoxim umgesetzt werden (Enichem-Prozeß) 
und schließlich kann aus Cyclohexanonoxim in der heterogen katalysierten 
Beckmann-Umlagerung an einem [B]-ZSM-5 oder [B]-Beta-Zeolithen ε-Caprolactam 
hergestellt werden. Bei diesem neuen Prozess können schon im ersten Schritt 1 Mol 
Wasserstoff pro Mol hergestellten Cyclohexen und im letzten Schritt bis zu 4,5 t 
Ammoniumsulfat pro t ε-Caprolactam eingespart werden [16, 23, 24, 25].  
Ein weiteres Beispiel für Zwischenprodukte ist die Produktion von Cumol, das heute 
zumeist heterogen katalytisch an sauren Zeolithen oder „Fester Phosphorsäure“ 
hergestellt wird [2, 26]. 
Ein anderes Einsatzgebiet für Heterogenkatalysatoren bei Feinchemikalien ist die 
Herstellung von p-Cymol aus α-Limonen mit Palladium imprägnierten Silica [27]. 
Ein weiteres wichtiges Zwischenprodukt für die Pharma- und Reifenindustrie ist tert.-
Butylamin, dass an einem Al-, B-, Fe- oder Ga-Pentasil Zeolithen aus Isobuten und 
Ammoniak bei ca. 300°C und 300 bar mit ca. 99 % Selektivität bei 12-15 % Umsatz 
hergestellt werden kann. Eine Oligomerisierung kommt wegen der Übergangszu-
standsselektivität (transition state selectivity) nicht zustande. Dieses neue Verfahren 
ermöglicht es im Gegensatz zu der traditionellen Ritter-Reaktion, ohne hochtoxische 
Ausgangsmaterialien wie HCN und ohne den Anfall von 3,5 t Na2SO4 pro t Produkt 
tert.-Butlyamin zu produzieren [7]. Es wird seit 1986 von der BASF industriell 
betrieben [9]. 
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Es gibt eine Vielzahl verschiedener heterogener Katalysatoren [7, 28]:  
Metalloxide: Al2O3, TiO2, Nb2O5 u.a. 
Gemischte Metalloxide: Al2O3/SiO2, ZrO2/SiO2 u.a. 
Zeolithe: Faujasite, Mordenit u.a. 
Tonerden: Betonit, Montmorillonit u.a. 
Nicht zeolithische Molekularsiebe: ALPO, SAPO u.a. 
Metallphosphate: AlPO4, BPO4 u.a. 
Heteropolysäuren: H3PW12O40 u.a. 
Feste Supersäuren: SbF5/SiO2-ZrO2, ZrO2-SO42-, WO3/ZrO2 u.a. 
Imprägnierte Träger: H3PO4/SiO2, BF3/Al2O3 u.a. 
Metallsulfate: FeSO4, CuSO4 u.a. 
Ionenaustauscher: Amberlyst, Nafion, Lewatit u.a. 
 
Aus dieser großen Anzahl von heterogenen Katalysatoren wird in den nächsten 
Kapiteln nur auf Kieselgel, die „Feste Phosphorsäure“, Zeolithe und die 
Ionenaustauscher eingegangen. 
2.3 Heterogene Katalysatoren 
2.3.1 Siliziumdioxid als Katalysatorträger  
Siliziumdioxid kommt in der Natur in verschiedenen kristallinen Modifikationen vor. 
α-Quarz β-Quarz β-Tridymit
α-Tridymit β-Tridymit α-Christobalit β-Christobalit
β-Christobalit573 °C 870 °C 1470 °C
117 °C 270 °C
 
Abbildung 2.3: Modifikationen von Siliziumdioxid [28, 29] 
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2.3.1.1 Kieselgel 
Kieselgel oder Silicagel ist eine amorphe Form von SiO2 und wird durch die 
Hydrolyse von Alkalisilikaten oder von Siliziumalkoxiden hergestellt. Die 
Porenverteilung kann man über die Polymerisation bei pH-Werten von 7-10 und die 
Trocknung steuern. Je länger die Polymerisationszeit ist, desto größer werden die 
Primärpartikel. Die Polymerisation wird durch ein Ansäuern der Lösung gestoppt. 
Kieselgel besitzt eine enge Porenradienverteilung, BET-Oberflächen von 250-
1000 m2/g und eine Schüttdichte von ca. 0,67-0,75 g/cm3 [29, 30, 31]. 
2.3.1.2 Gefälltes Siliziumdioxid 
Siliziumdioxid wird aus einer neutralen bis schwach alkalischen Alkalisilikatlösung 
hergestellt, wobei die Bedingungen so gewählt werden, dass die Aggregation von 
Primärteilchen vermieden werden. Bei der sehr schnell erfolgenden Fällung können 
sehr gut katalytisch aktive Metallsalze mit einer sehr guten Verteilung in den Träger 
mit eingebaut werden. Die BET-Oberflächen von gefälltem Siliziumdioxid liegen 
zwischen 30-800 m2/g und die Porenverteilung ist sehr breit [29, 30, 32]. 
2.3.1.3 Pyrogenes Siliziumdioxid 
Pyrogenes Siliziumdioxid wird durch Flammenpyrolyse von Siliziumtetrachlorid  in 
Gegenwart von Wasserstoff und Sauerstoff bei 750-2000°C hergestellt. Es handelt 
sich um ein lockeres Pulver mit einer geringen Schüttdichte von nur 0,03-0,06 g/cm3. 
Die BET-Oberfläche variiert zwischen 150 und 500 m2/g. Allerdings ist pyrogenes 
Siliziumdioxid bis zu einer Oberfläche von 300 m2/g unporös und bei größeren 
Oberflächen ist es mikroporös. Dieser Träger eignet sich besonders für das 
Auftragen kleiner katalytischer Metallteilchen [29, 30, 33]. 
2.3.1.4 Kieselgur 
Kieselgur kommt in der Natur vor. Es entstand durch die Sedimentation fossiler 
Schalen von Infusorien (Aufgußtierchen) und Diatomeen (Kieselalgen). Nach dem 
Abbau wird es sauer und basisch gewaschen und kann dann als billiger Träger 
eingesetzt werden. Die Oberfläche dieses Trägers ist mit nur 15-40 m2/g sehr klein. 
Nach einer Kalznierung sinkt die Oberfläche sogar auf nur 2-6 m2/g. Allerdings 
besitzt dieses Trägermaterial für einige Anwendungen eine interessante 
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Porenverteilung von Makroporen mit einer Größe von 200-700 nm und Mikroporen, 
die kleiner als 2 nm sind [29, 33]. 
2.3.2 Feste Phosphorsäure 
„Feste“ Phosphorsäure basiert auf einem SiO2-haltigen Träger, der mit 
Phosphorsäure imprägniert wird. Die „feste“ Phosphorsäure enthält hauptsächlich 
Ortho- und Diphosphorsäure, aber auch Metaphosphorsäure [34, 35]. Dieser 
Katalysator wird in der Industrie vor allem für die Herstellung von Cumol und zur 
Hydratisierung von Ethylen zu Ethanol verwendet. In den letzten Jahren wurde 
besonders im Bereich der Träger die Entwicklung weiter vorangetrieben. In der 
Patentliteratur sind zahlreiche Modifikationen des Katalysators zur Verbesserung der 
Hydratisierung von Olefinen insbesondere Ethylen sowie der Standzeiten der 
Trägermaterialien beschrieben. So wurden neue Träger aus porösen Silica Xerogel, 
die durch eine Behandlung mit Wasserdampf eine BET-Oberfläche von 200-
500 m²/g, ein Porenvolumen von 0,8 –2,2 ml/g und eine Dichte von 0,38 – 0,48 g/cm3 
erhalten, patentiert [36, 37]. Dreibelbis entwickelte 1990 durch Kalzinierung mit 
einem entsprechenden Binder einen amorphen Silica Träger mit einer BET-
Oberfläche von 30-125 m²/g, einem Porendurchmesser im Bereich von 10-500 nm 
und einer Dichte von 0,3-0,6 g/cm3 [38]. Auch wurde an der Erhöhung der Standzeit 
der Träger gearbeitet, indem die mechanische Festigkeit des Trägers durch eine 
höhere Reinheit des Silicas verbessert wurde [39]. Gerade die Verunreinigung von 
Trägermaterialien auf der Basis von Silica mit Alkalimetallen fördert die Alterung 
unter hydrothermalen Bedingungen und die Bildung von β-Cristobalit [40]. Durch eine 
Imprägnierung der Trägermaterialien aus Silica mit Oxiden der vierten Nebengruppe 
wie z.B. TiO2 oder ZrO2 bzw. durch die Herstellung des Trägers aus den zuletzt 
genannten Oxiden soll die Alterung unter hydrothermalen Bedingungen stark 
vermindert werden [40, 41]. 
 
Untersuchungen von mit Phosphorsäure imprägnierten Titandioxid-, Zinkoxid 
/Titandioxid- Zinnoxid/Titandioxid- sowie Zirkonium- und Niobsäureträgern zeigten 
nur geringe Aktivität bei der Hydratisierung von Ethylen. Nur mit Phosphorsäure 
imprägnierte Silicaträger mit einem geringen Anteil von 1,4 - 3,5 Gew.-% Titandioxid 
zeigten eine hohe Aktivität [42, 43]. 
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Bei fester Phosphorsäure mit Silica als Trägermaterial konnte anhand von IR-
Untersuchungen gezeigt werden, dass sich fast reine Brönsted saure Zentren auf 
fester Phosphorsäure befinden [44, 45]. 1931 entwickelte L.P. Hammett eine 
Indikatorreihe, um eine Aciditätsfunktion H0 zu definieren. 
- +BH                               B  + H                 
H0 =  - log [aH+  .  fB-/fBH] – log[cB-/cBH]  = pkS – log [cB-/cBH] 
ai: Aktivität 
ci: Konzentration 
fi: Aktivitätskoeffizient 
 
H0 gibt ein Maß für die relative Säurestärke einer Säure an [33, 34, 46]. 
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2.3.3 Zeolithe 
Zeolithe sind hochkristalline Aluminosilikate, deren Poren zwischen 0,3 und 1,0 nm 
variieren können. Es wurden bisher 40 verschiedene Zeolithstrukturen in der Natur 
entdeckt. Weitere 100 verschiedene Zeolithstrukturen sind inzwischen synthetisiert 
worden [47, 48]. 
In der dreidimensionalen Struktur der Zeolithe stellen die SiO2- und AlO4-Tetraeder 
die kleinste Baueinheit dar. Aus diesen werden über sekundäre Baueinheiten (SBU = 
Secondary Building Units), von denen zur Zeit 9 bekannt sind, 4-, 6-, 8-, 10- bis hin 
zu 12-Ringsysteme aufgebaut. Die Polyeder als tertiäre Baueinheiten dienen dem 
Aufbau der Zeolithe [47, 49]. Diese bilden Poren und Hohlräume, die für den 
jeweiligen Zeolithtyp charakteristisch sind. Es kann eine grobe Unterscheidung in 
superweit-, weit-, mittel- und engporige Zeolithe vorgenommen werden. So gelten 
Faujasite mit einem Porendurchmesser von 7,4 Å als weitporige, Pentasilzeolithe mit 
ca. 5,6 Å als mittelporige und A-Zeolithe mit 4,1 Å als engporige Zeolithe. 
Letztendlich hängt die Struktur des Zeolithen wesentlich von den 
Herstellungsmethoden und insbesondere von den eingesetzten Templaten 
(Strukturbildnern) und dem Si/Al-Verhältnis ab [13, 50, 51]. 
Tabelle 2.2: Übersicht über wichtige synthetische Zeolithe für den technischen Einsatz [9, 47] 
Zeolith Zusammensetzung der
Elementarzelle
Porenöffnung
[Å]
SiO2/Al2O3
[Mol-Verhältnis]
Zeolith A Na12[(AlO2)12 (SiO2)12] 
. 27 H2O 4,1 2,0 – 2,5
Zeolith X Na86[(AlO2)86 (SiO2)106] 
. 264 H2O 7,4 2,0 – 3,0
Zeolith Y Na56[(AlO2)56 (SiO2)136] 
. 250 H2O 7,4 3,0 – 6,0
Zeolith L K9[(AlO2)9 (SiO2)27] 
. 22 H2O 7,1 6,0 – 10,0
Mordenit Na8,7[(AlO2)8,7 (SiO2)39,3] 
. 24 H2O 6,7 x 7,0 8,0 – 10,0
ZSM 5 Na0,3H3,8[(AlO2)4,1 (SiO2)91,9] 5,4 x 5,6
5,1 x 5,5
30 - ∞
ZSM 11 Na0,1H1,7[(AlO2)1,8 (SiO2)94,2] 5,1 x 5,5
5,1 x 5,5
25 - ∞
ZSM (Zeolite Socony-Mobil) [13]
 
Zeolithe werden in vielen chemischen Verfahren als heterogene Katalysatoren wie 
z.B. beim Catcracken, MTG (Methanol To Gasoline), im Mobil Batcher-Verfahren bei 
der Alkylierung von Benzol, aber auch zur Abtrennung von iso- und cyclo-Parafinen 
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von n-Parafinen oder zur Auftrennung von Aromaten im Parex-Verfahren eingesetzt. 
Außerdem finden Zeolithen auch als Trockenmittel und Ionenaustauscher vielfältige 
Verwendung [3, 6, 7, 8, 9, 51]. Jedoch werden in diesen technischen Verfahren 
zumeist synthetische Zeolithe angewendet [47]. 
2.3.4 Ionenaustauscher 
Ionenaustauscher waren bereits in der Antike bekannt. So erwähnte schon 
Aristoteles, dass Salzwasser trinkbar wird, wenn man es durch Schichten von 
Steinen und Sand durchsickern lässt [52]. Allerdings konnte erst 1870 Lemberg den 
Ionenaustausch eindeutig beweisen [53], indem er durch Ionenaustausch das 
Mineral Leucit K[AlSi2O6] durch Einsatz der entsprechenden Salzlösungen in Analcit 
Na[AlSi2O6] überführte. 
Mittlerweile werden eine Reihe verschiedener anorganischer und organischer 
Materialien wie z.B. Cellulose, Dextran, Agarose, Lehm, verschiedene 
Lehmmineralien, Zeolithe, Materialien, die auf Kohle und anderen organischen 
Naturprodukten basieren, synthetische flüssige Ionenaustauscher und nicht zuletzt 
synthetische Ionenaustauschermembrane und Ionenaustauscherharze als 
Ionenaustauscher eingesetzt [52]. 
Es gibt eine Vielzahl von Definitionen für Ionenaustauscher, von denen zwei genannt 
werden: 
Ein Ionenaustauscher ist jedes Material, das die Fähigkeit besitzt, eine ionische 
Spezies aus einer Lösung aufzunehmen und gleichzeitig eine äquivalente Anzahl an 
Ionen an die Lösung abzugeben. 
Ionenaustauscher sind unlösliche Elektrolyte, die leicht austauschbare Ionen 
enthalten. Beim Austausch der Ionen verändert sich die Struktur des 
Ionenaustauschers nur unwesentlich. 
Ionenaustauscher finden zahlreiche Anwendungsgebiete wie z.B. die Deionisierung 
von Wasser, Zuckerraffinierung, Reinigung von Pharmazeutika und von 
Aminosäuren, Gewinnung von Metallen, Reinigung von Lösungsmitteln, in der 
medizinischen Technik und nicht zuletzt in der Katalyse. In der technischen Katalyse 
werden z.B. Isopropanol aus Propen und Wasser, tert.-Butanol aus Isobuten und 
Wasser oder auch MTBE (Methyl-tertiär-butylether) aus Isobuten und Methanol mit 
Hilfe von sauren Ionenaustauschern hergestellt [9]. Ferner können auch andere 
sauer katalysierte Reaktionen mit diesen Katalysatoren durchgeführt werden wie die 
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Saccharoseinversion, Esterifizierungs-, Acylierung-, Kondensations-, Hydratisier-
ungs-, Hydrolyse- und Epoxidationsreaktionen [7, 9, 54, 55, 56]. 
Die Ionenaustauscher können in Kationenaustauscher und Anionenaustauscher 
unterteilt werden, die sowohl aus einem anorganischen als auch aus einem 
organischen Material bestehen können.  
Beim Kationenaustauscher liegt ein Überschuss von negativen Ladungen vor, die 
von Kationen kompensiert werden. So kann ein elektrostatisch gebundenes Kation 
durch ein anderes beliebiges Kation ersetzt werden, ohne dass die Struktur des 
Kationenaustauschers verändert wird. 
Entsprechend kann beim Anionenaustauscher das die überschüssige positive 
Ladung kompensierende Anion gegen ein beliebiges anderes Anion ausgetauscht 
werden. 
2.3.4.1 Matrixtypen von Ionenaustauschern 
Bei den synthetischen Ionenaustauschern werden Polystyrol und Copolymere des 
Polystyrols sowie Phenolharze als Basis genutzt. Das in Abbildung 2.4 gezeigte 
Copolymer aus Styrol und Divinylbenzol (DVB) ist eine inhomogene Substanz. 
Kommerziell genutzte Ionenaustauscher enthalten zwischen 2 und 12 % DVB. Mit 
der Menge des Divinylbenzols nimmt die Anzahl der Quervernetzungen und damit 
auch die mechanische Stabilität des Materials zu. Obwohl das Copolymer 
inhomogen ist, ist es möglich eine einheitliche Verteilung der ionischen Gruppen in 
der Matrix durch Sulfonierung zu erzielen. Die sterisch sehr anspruchsvollen 
Sulfongruppen können nur in der Paraposition gefunden werden [52] (Sulfonierung 
siehe Kap. 2.3.4.3 und 2.3.6). 
HC CH2 CH HC CH2 CH
CH
CH2
CH2
CH2
HC CH2 HC
+
 
Abbildung 2.4: Copolymer aus Styrol und Divinylbenzol 
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Durch die Copolymerisation einer schwachen Säure wie z.B. Acryl- oder 
Methacrylsäure mit DVB können auch gezielt schwache saure Zentren in der 
Ionenaustauschermatrix hergestellt werden, wie es in Abbildung 2.5 dargestellt wird.  
CH
CH
CH2
+
CH3
CH2
HO2C
CH2
CH3
CO2H
CH2 CH2  
Abbildung 2.5: Copolymer aus Methacrylsäure und Styrol und DVB 
 
Eine weitere viel genutzte Möglichkeit für die Herstellung von Ionenaustauschern 
bietet die Polykondensation von Phenol mit Formaldehyd zu den entsprechenden 
Phenolharzen (Abbildung 2.6). Phenolharze können dreidimensional vernetzt 
werden, da sie drei reaktive Zentren in Ortho- und Parastellung besitzen [3, 52]. 
OH
+ HCHO
CH2CH2
OHOH OH
CH2
CH2
 
Abbildung 2.6: Polykondensationsprodukt aus Phenol und Formaldehyd 
 
Ionenaustauscherharze können gemäß ihrer Matrix in gelartartige, makroporöse oder 
makroreticulare und isoporöse Ionenaustauscherharze unterteilt werden. 
Verschiedene Typen von Ionenaustauschern können bezüglich ihrer Matrix, der 
Porengröße und der Porengrößenverteilung unterschieden werden. 
2.3.4.2 Gelartige Ionenaustauscherharze 
Gelartige Ionenaustauscherharze sind elastisch und enthalten noch 
Lösungsmittelreste vom Herstellungsprozess. Auch bei diesem Material können die 
Eigenschaften erheblich mit der Einstellung der Monomerverhältnisse geändert 
werden.  
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Je geringer der Anteil an Divinylbenzol im Copolymer ist, desto stärker quillt das 
Material in wässriger Lösung auf und desto mehr öffnen sich die „Poren“ (Kanäle) 
des Materials, so dass sogar große Ionen leicht in das Material mit einer hohen 
Diffusionrate eindringen können. Das Quellen dieser Materialien ist für jedes Material 
und das entsprechende Lösungsmittel gut reproduzierbar [57]. 
2.3.4.3 Makroporöse und makroreticulare Ionenaustauscherharze 
Bei der Herstellung von makroporösen oder makroreticularen Ionenaustauscher-
harzen werden Lösungsmittel den Monomeren zugesetzt, so dass sich die 
makroporöse Struktur des Harzes schon während des Polymerisationsprozesses 
ausbildet [58]. Diese Materialien weisen große innere Oberflächen auf, die leicht 
vollständig mit konzentrierter Schwefelsäure, Oleum, Schwefeltrioxid oder 
Chlorsulfonsäure sulfoniert werden können. Sie besitzen Porengrößen von mehreren 
100 nm und können Oberflächen von bis zu 100 m²/g erreichen [52, 59, 60]. Die 
Stabilität der Struktur ist auf eine große Anzahl von Querverbindungen, die durch die 
Copolymerisation mit Divinylbenzol gebildet werden, zurückzuführen. Deshalb 
verändern sich bei diesen Harzen die Poren beim Quellen mit polaren oder 
unpolaren Lösungsmitteln nur wenig. Ferner können in die Makroporen auch große 
Moleküle diffundieren [61]. 
2.3.4.4 Isoporöse Ionenaustauscherharze 
Isoporöse Ionenaustauscherharze besitzen eine weitgehend einheitliche 
Porengröße. Dies kann durch eine Chlormethylierung, durch die die Polymerkugeln 
über Methylenbrücken miteinander verbunden werden, erreicht werden.  
Die Kugeln werden aus Styrol und einem Vernetzungsmaterial, das während der 
Chlormethylierung in dem Maß zerstört wird, wie gleichzeitig neue Querverbindungen 
gebildet werden, hergestellt [62, 63]. Die maximale bisher erreichbare Homogenität 
konnte in isoporösen Ionenaustauschern erreicht werden, da es nur wenige 
Regionen im Ionenaustauschermaterial gibt, die eine hohe Dichte von 
Querverbindungen aufweist [52]. 
2.3.5 Funktionelle Gruppen an Ionenaustauschern 
Für die Eigenschaften des Ionenaustauschers ist neben der Matrix des 
Ionenaustauschers die eingebaute saure bzw. basische funktionelle Gruppe 
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entscheidend. Ionenaustauscher können mono-, bi- oder polyfunktionale Gruppen 
von unterschiedlicher Basen- bzw. Säurestärke besitzen. 
Bei den Kationenaustauschern können Gruppen wie –SO3H, -CO2H, -OH, -PO3H, 
HPO2H, -O-PO3H2, etc. eingebaut werden. Die Säurestärke in Ionenaustauschern 
kann durch den Einbau von verschiedenen Säuregruppen variiert werden. 
Durch den Einbau von Carbonsäuregruppen können schwach saure 
Kationenaustauscher mit einer Dissoziationskonstante von 10-5 – 10-7 hergestellt 
werden. Diese Art der Ionenaustauscher werden vor allem zur Entfernung von 
Kationen aus basischen Lösungen oder zum Spalten und Trennen von schwach 
alkalischen Salzen und polyvalenten Kationen wie z.B. Mg2+ oder Ca2+ eingesetzt. 
Durch eine Modifikation der Vernetzung der Matrix sowie durch einen Austausch der 
Methacrylsäure gegen Acrylsäure kann die Azidität des Ionenaustauschers erhöht 
werden, so dass auch eine Spaltung von Natrium- und Kaliumsalzen möglich ist [52, 
64, 65]. Eine starke Steigerung der Azidität kann durch eine Fluorierung der Matrix 
erreicht werden [59]. Auch durch Sulfonierung der Ionenaustauschermatrix können 
stark saure Ionenaustauscher hergestellt werden. 
 
Die thermische Stabilität von sauren Ionenaustauschern mit einer Matrix bestehend 
aus Styrol und DVB, die Sulfongruppen enthalten, ist wesentlich besser als bei den 
basischen Ionenaustauschern. Dennoch verlieren sie bei Temperaturen um 120°C 
ebenfalls an Aktivität durch den Verlust von Sulfongruppen. Im wässrigen Medium 
entsteht H2SO4 und in unpolaren Medien oder in Gasphasenreaktionen werden SO2 
und Schwefel abgespalten [66]. 
Bei den Anionenaustauschern können entsprechende basische Gruppen wie z.B. 
Amine, Hydroxyamine aber auch Carboxylatgruppen –NR3OH, -NH(CH3)2OH,             
-NH3OH, =NH2OH, ≡ NOH, -CO2-, etc. der Matrix zugefügt werden. 
Bei sehr starken Basen können zwei Typen unterschieden werden. Typ I ist eine 
Trimehtylamingruppe, die stärker basisch ist als der Typ II, mit einer Dimethyl-β-
hydroxyethylamingruppe. Typ I ist oxidationsbeständiger, aber besitzt eine geringere 
thermische Stabilität und ist schwerer zu regenerieren als Typ II (Abbildung 2.7) [52, 
67]. 
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N
+ CH3CH3
CH3
N
+ CH2CH2OHCH3
CH3
    Typ I                     Typ II  
Abbildung 2.7: Stark Basische Gruppen  
Die geringe thermische Stabilität von stark basischen Ionenaustauschern ist ein 
großer Nachteil. Schon bei Temperaturen um 60°C kommt es zu einer Hoffmann 
Eliminierung, so dass nur noch schwach basische Zentren vorliegen. Diese werden 
bei 90°C ebenfalls zerstört. 
2.3.6 Amberlyst 15 als saurer Katalysator 
Bei den Kationenaustauschern haben die mit Sulfonsäuregruppen als ionogene 
Gruppe und einer Matrix aus Styrol und Divinylbenzol die größte Bedeutung 
gewonnen. 1962 wurde erstmals der neue saure Ionenaustauscher Amberlyst 15 
erwähnt, dessen Grundgerüst durch Suspensionspolymerisation von Styrol und DVB 
hergestellt wird. Dieses Copolymer wird anschließend, wie in Abbildung 2.8 gezeigt, 
sulfoniert. Interessant beim Amberlyst 15 ist die makroporöse Struktur mit einem 
durchschnittlichen Porendurchmesser von 28,8 nm und die relativ große BET-
Oberfläche von ca. 42,5 m²/g [58]. 
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Abbildung 2.8: Sulfonierung eines Copolymers aus Styrol und DVB 
 
Aus sterischen Gründen kann davon ausgegangen werden, dass nach einer 
Sulfonierung der Matrix maximal eine Sulfongruppe pro Aromatenring in Parastellung 
vorhanden ist. Dadurch kann eine hohe Ionenaustauschkapazität erzielt werden [57]. 
Ein großes Einsatzgebiet in der Industrie ist für Amberlyst 15 die Herstellung von 
MTBE in der Flüssigphase aus i-Buten und Methanol. Es werden bis zu 96 % 
Umsatz erzielt [13]. 
2.3.7 Nafion Silica Composite Katalysatoren 
Eine interessante Alternative zur Verbesserung der thermischen Stabilität ist eine 
chemisch inerte Matrix aus Fluorkohlenwasserstoffen. Ferner bewirkt die hohe 
Elektronegativität von Fluor, dass CF2-Gruppen stark elektronenziehend wirken und 
die Azidität von benachbarten Sulfonsäuregruppen verstärken [57, 66, 68]. 
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Nafion Resin wird als Copolymer aus Tetrafluoroethen und Perfluoro-2-
(fluorosulfonylethoxy)propyl-vinyl-ether (Abbildung 2.9) gewonnen. Dieses Material 
hat die Eigenschaften einer Supersäure. Ein Nachteil dieses Ionenaustauscher ist 
jedoch die mit 0,02 m²/g sehr geringe Oberfläche [69]. 
 
( F 2 C - C F 2 ) x - ( F 2 C - C F 2 ) y - ( O C F 2 - C F 2 ) m - O C F 2 - C F 2 - S O 3 H
( F 2 C - C F 2 ) x - ( F 2 C - C F 2 ) y - ( O C F 2 - C F 2 ) m - O C F 2 - C F 3
S O 3 H
x  /  y  =  2  -  5 0 ;  m  =  1  
Abbildung 2.9: Copolymer von Tetrafluoroethan und Perfluoro-2-
(fluorosulfonylethoxy)propyl-vinyl-ether 
 
Ein wesentlicher Vorteil von Nafion Harzen ist, dass dieses Material bei 
Temperaturen von bis zu 200°C chemisch inert ist. Konventionelle 
Kationenaustauscher mit einer Matrix aus Styrol und DVB wie z.B. Amberlyst 15 sind 
thermisch nur bis 130°C stabil und können durch Oxidationsmittel angegriffen 
werden [69, 70, 71, 72, 73]. 
 
1966 wurde erstmals von der Du Pont Nafion Harz hergestellt [74]. 1981 wurde von 
Du Pont ein US Patent für die Herstellung von perfluorierten Filmen, die saure 
Sulfongruppen enthalten, eingereicht. Diese können als saure Ionenaustauscher 
oder Ionenaustauschermembrane eingesetzt werden [75]. Die Bedeutung von Nafion 
hat in den letzten Jahren stark zugenommen, nachdem es anfänglich vor allem in der 
Chlor-Alkali-Elekrolyse eingesetzt worden war [70, 76], gewann es in den folgenden 
Jahren nach und nach an Bedeutung als Kationenaustauscher in Brennstoffzellen, 
da die Membran selektiv permeable für Kationen ist [70], als Gasdiffusionsmembran 
aber auch bei der Regenerierung von Chromsäure und der Umwandlung von 
Natriumchromat in Chromsäure. Als Supersäure besitzt es mit einer Hammett 
Azidität H0 von –11 bis -13 sehr gute katalytische Eigenschaften, die schon in 
zahlreichen sauer katalysierten Reaktionen genutzt werden können [71, 77]: 
Alkylierung von Benzol mit Olefinen [77, 78, 79], Acylierung von Aromaten [80], 
Nitrierung von Alkylbenzol [81], Sulfonierung von Alkylbenzol [82], Phosphorilierung 
von Alkylbenzol [83], Polymerisation von Styrol [84, 85], Ethylenoxid [86, 87] und die 
Herstellung von Kronenether [88, 89, 90], Herstellung von Silikonölen aus Siloxan 
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[91], Veresterung von Essigsäure mit Ethylen zum Ethylacetat [70], Veretherungen 
[92], Transveretherung [93], Hydratisierung von Ethylenoxid zum Ethylenglykol [94] 
und Umlagerungen wie z.B. die Pinakolumlagerung [70]. 
 
Eine Möglichkeit die geringe Oberfläche von Nafion Katalysatoren zu vergrößern, ist 
die neue Entwicklung von Nafion/ Silica Compositen. Dazu wird ein Sol-Gel-
Verfahren eingesetzt, bei dem sich z.B. 5 Gew.-% Nafion in einer NaOH-Lösung 
befinden und eine mit HCl angesäuerte Lösung aus Alkoxysilanen hinzugegeben 
wird. Das auskondensierende Material wird getrocknet und durch eine 
Säurebehandlung wieder azidifiziert. Auf diese Weise besteht die Möglichkeit, Nafion 
nanodispers auf Silica aufzubringen und Oberflächen zwischen 150 und 500 m²/g 
und Porendurchmesser von 20-60 nm herzustellen [69]. 
Diese Katalysatoren enthalten nanodispers verteiltes Nafion auf einer großflächigen 
porösen Silica Oberfläche. Das Nafion ist an die Oberfläche des Silicas gebunden. 
Vergleicht man diese neuen Materialien mit dem herkömmlichen Nafion NR 50, 
einem Nafionharz, der weniger als 0,02 m²/g besitzt, wird verständlich, was für 
Potentiale in den Nafion Silica Compositen vorhanden sind, wenn deren Oberfläche 
zwischen 50 und 500 m²/g und die Porengröße zwischen 10 und 25 nm eingestellt 
werden können [69, 93, 94]. Jedoch ist anzumerken, dass die Anzahl der sauren 
Zentren beim Nafion Silica Composite mit ca. 0,2 meqH+/gKatalysator wesentlich 
geringer als bei Nafion NR 50 mit 0,9 meqH+/gKatalysator oder Amberlyst mit 4,6 
meqH+/gKatalysator ist [77, 95]. 
 
In der Literatur ist in einigen Einsatzgebieten schon von der Überlegenheit der neuen 
Nafion Silica Composite Katalysatoren berichtet worden. So wurden bei der Addition 
von organischen Säuren an Dicylclopentadien beim Einsatz von Nafion Silica 
Compositen stets höhere Ausbeuten erhalten als beim Einsatz von Nafion NR 50 
oder Amberlyst 15 [96]. Bei der Alkylierung von Aromaten, der Fries Umlagerung und 
der Friedel-Crafts-Acylierung zeigte sich ebenfalls, dass mit eingesetzten Nafion 
Silica Composite bessere Ausbeuten erzielt werden als mit Nafion NR 50 [77, 93, 
97]. 
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2.4 Ethanolherstellung 
Ethanol wird industriell durch Fermentation oder durch chemische Synthese 
dargestellt werden. Die alkoholische Gärung ist mit 70 – 80 % der gesamten 
Weltproduktion die bedeutendste Route zu Ethanol [2, 98]. Alleine die USA, Brasilien 
und Indien besitzen ca. 60 % der weltweiten Kapazitäten für Fermentationsalkohol 
[99]. 
 
Ethanol ist neben Methanol, Isopropanol, n-Butanol und Isobutanol für die chemische 
Industrie einer der wichtigsten Alkohole. 2000 wurden weltweit insgesamt ca. 
8177 Mio. L Ethanol hergestellt. Davon entfielen 5895 Mio. L auf Gärungsalkohol und 
2282 Mio. L auf Synthesealkohol [100]. 
 
Ethanol wird als Lösungsmittel in Kosmetika, Pharmazeutika und in Detergentien 
eingesetzt. Ferner wird Gärungsalkohol als Genussmittel vermarktet. Nach der EU-
Gesetzgebung ist in Nahrungsmitteln kein synthetisches Ethanol erlaubt. Seit der 
Ölkrise 1973 wird in Brasilien Ethanol als Motorkraftstoff genutzt. In den USA wurde 
durch das Gasohol-Projekt ebenfalls die Nutzung von Ethanol als Kraftstoff gefördert. 
Ethanol ist in der chemischen Industrie ein wichtiges Zwischenprodukt für die 
Produktion von Acetaldehyd, Essigsäure, Ethylchlorid, Ethylamin, Ethylacetat, 
Ethylacrylat und Glycolether. In Brasilien wird Fermentationsalkohol auch zu Ethylen 
dehydratisiert. Außerdem wird in Brasilien und Ländern der ehemaligen Sowjetunion 
noch das Lebedew-Verfahren zur Herstellung von Butadien eingesetzt [1, 2, 99, 101, 
102]. 
In der anschließenden Tabelle werden die zum Teil aus Ethanol hergestellten 
Folgeprodukte mit den dazugehörigen Verfahren veranschaulicht. 
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Tabelle 2.3: Folgeprodukte von Ethanol [1] 
Folgeprodukte Reaktionstyp und Katalysatoren 
Acetaldehyd Dehydrierung von Ethanol an Kupfermetallkatalysatoren oder 
oxidative Dehydrierung an Silbermetallkatalysatoren  
Ethylen Dehydratisierung von Ethanol an aktivierten Al2O3, an 
Alumosilikaten oder an mit Phosphorsäure imprägnierten 
Kontakten   
Ethylchlorid Umsetzung mit Chlorwasserstoff oder konzentrierter Salzsäure 
Ethylacetat Veresterung von Ethanol mit Essigsäure  
Ethylamin Aminierung von Ethanol mit Ammoniak  
Butadien Dehydrodimerisierung von Ethanol zu Butadien an MgO-SiO2-
Kontakten 
 
In Abbildung 2.10 werden die Verwendungszwecke von Ethanol gezeigt. Ethanol 
wird zu 59 % als Lösungsmittel und zu 41 % als Zwischenprodukt eingesetzt. 
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Abbildung 2.10: Verwendung von Ethanol im Jahr 1990 [100] 
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2.4.1 Fermentation 
Bei der Darstellung von Fermentationsalkohol gibt es zwei Verfahren. Ein Verfahren 
beruht auf dem aeroben Fermentieren von glucose-, stärke- und cellulosehaltigen 
Substraten mit Hilfe von Hefekulturen. Das andere Verfahren geht von den gleichen 
Substraten aus. Jedoch werden Bakterien, wie z.B. Zymomonas Mobilis oder 
Thermoanerobacter Ethanolicus, die anaerob arbeiten können, verwendet. Die 
Fermentationsprozesse laufen über einen enzymatisch gesteuerten Mechanismus ab 
[99, 101]. Die chemische Gleichung für die Fermentation von Glucose ist in 
Abbildung 2.11 dargestellt [99]: 
 
C6H12O6                   2 CH3CH2OH + 2 CO2   ∆HR= -88 kJ/mol 
Abbildung 2.11: Alkoholische Gärung 
 
Die Fermentation von den oben genannten Substraten wird in Batch-Reaktoren oder 
in kontinuierlichen Tankreaktoren durchgeführt. Es werden ca. 14–18 Gew.-% 
Substrat in wässriger Lösung eingesetzt. Mit Hilfe der Hefekulturen werden unter 
aeroben Bedingungen die Substrate zu ca. 99,5 % umgesetzt und es wird eine 
Ethanolkonzentration von ca. 15,5 Gew.-% erreicht. Höhere Konzentrationen an 
Ethanol können mit diesem Verfahren nicht erzielt werden, weil Ethanol bei höheren 
Konzentrationen als Zellgift wirkt und zum Absterben der Hefe führt. Die optimale 
Reaktionstemperatur liegt bei der Fermentation mit Hefe zwischen 28 und 40°C. Bei 
diesem Verfahren sind die Hauptkostenpunkte die Substrate, die Kühlung des 
Reaktors und die anschließende Rektifikation der Produktlösung. Ferner muss Luft in 
das Reaktionsgemisch eingespeist werden, weil Hefe nur vier bis fünf Generationen 
anaerob bilden kann [99]. 
In den letzten Jahren hat die Produktion von Ethanol mit anaeroben Bakterien an 
Bedeutung gewonnen [103]. Sie können die gleichen Substrate wie Hefekulturen 
umsetzen. Allerdings haben sie einige Vorteile gegenüber der Hefe. Die Bakterien 
können bei Temperaturen zwischen 60 und 70 °C arbeiten. Die bei der Reaktion 
entstehende Wärme kann für die kontinuierliche Abtrennung von Ethanol durch 
Destillation bei leicht reduziertem Druck genutzt werden. Außerdem muss kaum noch 
Energie zum Kühlen und Rühren des Reaktionsgemisches aufgewandt werden. 
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Ein Nachteil von Bakterien ist jedoch, dass viele Bakterienarten bei einem 
Alkoholgehalt von mehr als 10–20 g/L nicht mehr wachsen. Nur wenige 
Bakterienarten wie z.B. Z. Mobilis können einen höheren Alkoholgehalt tolerieren, 
ohne abzusterben [99]. 
2.4.2 Hydratisierung von Ethylen 
Die Hydratisierung von Ethylen wird im industriellen Maßstab entweder indirekt 
homogenkatalytisch oder direkt heterogenkatalytisch durchgeführt [99]. 
2.4.2.1 Indirekte Hydratisierung von Ethylen 
Die indirekte Hydratisierung von Ethylen war die erste industriell genutzte Methode, 
synthetisches Ethanol herzustellen. Diese Synthese wurde ab 1930 von Union 
Carbide im industriellen Maßstab betrieben. Ethylen wird in einem 
Blasensäulenreaktor bei 10-35 bar und bei 65-85°C in 94-98 %iger Schwefelsäure zu 
Mono- und Diethylsulfat umgesetzt. Dieser erste Schritt kann durch Ag2SO4 
katalysiert werden [2]. 
 
                                 
C2H5OSO2OC2H5      ∆HR= - 243 kJ/mol             +  C2H4   C2H5OSO3H
C2H5OSO3HC2H4 + H2SO4      
 
Abbildung 2.12: Bildung von Mono-und Diethylsulfat 
Die anschließende Hydrolyse erfolgt dann in zwei Schritten. Im ersten Schritt wird mit 
weniger als der äquimolaren Menge an Wasser bei 70°C hydrolysiert. Im zweiten 
Schritt wird langsam weiteres Wasser hinzugegeben und die Temperatur auf 100°C 
erhöht. Die Hydrolyse ist nach ungefähr einer Stunde abgeschlossen, wobei die 
Schwefelsäure auf ca. 40-55 Gew.-% verdünnt wird. Die Hydrolyse besteht aus drei 
Schritten, die in Abbildung 2.13 gezeigt werden. 
C2H5OC2H5   +
     
+  C2H5OH    
C2H5OH   +  C2H5OSO3H+  H2O    C2H5OSO2OC2H5                 
 H2SO4      
                                 
C2H5OH   +  +  H2O    C2H5OSO3H
C2H5OSO3HC2H5OSO2OC2H5                 
                                 
Abbildung 2.13: Hydrolyse von Mono-und Diethylsulfat 
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Die Ethanolausbeute liegt lediglich bei 86 %. Ferner entstehen bei diesem Prozess 
bis zu 10 % Diethylether. Ein Nachteil dieses Verfahrens ist der Verlust von ca. 5 % 
Schwefelsäure bei jedem Durchlauf. Ferner muss die verdünnte Schwefelsäure mit 
einem hohen Energieaufwand in einer korrosionsbeständigen Anlage aufkonzentriert 
werden. 
Die indirekte Hydratisierung von Ethylen besitzt den Vorteil gegenüber der unten 
genannten direkten Hydratisierung, dass ein Gasgemisch bestehend aus Ethan, 
Methan und Ethylen mit nur 35 % Ethylengehalt eingesetzt werden kann [1, 99, 104]. 
2.4.2.2 Direkte Hydratisierung von Ethylen 
Die direkte Hydratisierung von Ethylen erfolgt in der Gasphase an „fester“ 
Phosphorsäure (SPA-Katalysatoren) bei 250-300°C und 50-80 bar. Je nach 
Bedingungen liegt das Gleichgewicht des Ethylenumsatzes bei 7-22 %. 
 
CH3CH2OH         ∆HR = - 45,5 kJ/molH2C=CH2    +    H2O     
Abbildung 2.14: Direkte Hydratisierung von Ethanol 
 
Mit der Zunahme der Temperatur verschiebt sich das Gleichgewicht nach links und 
es wird weniger Ethylen umgesetzt. Das Ethylen/Wasser Verhältnis liegt zwischen 
1,25 und 3,33. Der Ethylenumsatz liegt bei industriellen Verfahren zwischen 4 und 
5 %. Nicht umgesetztes Ethylen wird im Kreis gefahren und vom Rohprodukt, das 
10-25 Gew.-% Ethanol enthält, abgetrennt. Das Rohprodukt wird durch eine 
Extraktivdestillation gereinigt. Die Selektivität bei diesem Verfahren liegt bei einer 
Kontaktzeit von ca. 1 s bei 97 %. Neben Acetaldehyd entstehen ungefähr 2 % 
Diethylether als Nebenprodukt [1, 99, 104]. 
Das erste Patent zur direkten Hydratisierung wurde bereits im Jahr 1928 von der ICI 
angemeldet [105]. Jedoch wurde die direkte Hydratisierung erst 1947 im industriellen 
Maßstab von der Shell Chemical Co. durchgeführt. Schon damals diente „feste“ 
Phosphorsäure als heterogener Katalysator [106]. 
BP, Hüls, National Destillers und United Carbon Chemicals Co. entwickelten ähnliche 
heterogene Verfahren [98]. In Deutschland, den USA, England, China, Japan, 
Kanada, Russland, Frankreich und Saudi-Arabien wurden 1996 13 Anlagen mit 
Kapazitäten von über 60.000 t/a betrieben [107]. 
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Für die Hydratisierung werden saure Katalysatoren eingesetzt, deren 
Trägermaterialien aus Celite, Kieselgel bzw. amorpher Kieselsäure, die mit 50-77 % 
Phosphorsäure imprägniert sind, bestehen. Ferner werden außer den oben 
genannten Trägermaterialien auch saure Metalloxide, Metallphosphate und 
Tonmineralien eingesetzt [42, 43, 46, 99, 108, 109]. 
In der Industrie werden für die direkte Hydratisierung von Ethylen Stahlreaktoren mit 
einem Durchmesser von 4 m und einem Volumen von 150 m3 eingesetzt. Als 
Katalysator wird „feste“ Phosphorsäure eingesetzt. Die Rohrleitungen, 
Wärmetauscher, Wäscher und der Reaktor  sind entweder mit Kupfer oder 
Kohlenstoff ausgekleidet, um die Anlage gegen die korrosive Phosphorsäure zu 
schützen. 
Die optimalen Bedingungen für die Hydratisierung von Ethylen liegen bei 250-300 °C, 
50 - 80 bar, einem molaren Ethylen/Wasser-Verhältnis von 1,3-1,7 und einer 
Katalysatorbelastung von ca. 1800 l/(lKatalysator . h). Bei geringeren Temperaturen, die 
thermodynamisch günstiger sind,  sinkt die Katalysatoraktivität. Bei höheren Drücken 
sinkt die Selektivität, weil das Ethylen mehr Polymerisationsprodukte bildet [99, 108, 
110].  
In der folgenden Abbildung 2.15 wird ein Fließschema einer Ethanolanlage gezeigt. 
 
Abbildung 2.15: Ethanolanlage für die direkte Hydratisierung von Ethanol [111] 
a: Umlaufverdichter b: Wärmetauscher c: Überhitzer d: Reaktor e: Wäscher 
f: Rohethanollagertank g: Waschkolonne h: Verstärkungskolonne i: Entwässerung 
k: Verstärkungskolonne 
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2.4.3 Betrachtung der thermodynamischen, kinetischen  
 und mechanistischen Aspekte  
2.4.3.1 Thermodynamik 
Bei der Hydratisierung von Ethylen handelt es sich um eine exotherme Reaktion mit 
∆HR = - 45,5 kJ/mol. Diese exotherme Reaktion erfolgt mit Volumenverringerung, so 
dass mit steigendem Druck und sinkender Temperatur das Reaktionsgleichgewicht 
auf die Seite des Ethanols verschoben werden kann. 
 
CH3CH2OH         ∆HR = - 45,5 kJ/molH2C=CH2    +    H2O     
Abbildung 2.16: Gleichgewichtsreaktion bei der direkten Hydratisierung von Ethylen 
 
Der Einfluss von Druck und Temperatur auf den Ethylen-Umsatz wurde von 
mehreren Arbeitsgruppen berechnet [112, 113, 114, 115, 116]. 
 
 
 
Abbildung 2.17: Abhängigkeit des Etyhlenumsatzes vom Druck, molaren E/W-Verhältnis und 
der Temperatur [112] 
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Aus den Untersuchungen von Muller et al. (Abbildung 2.17) ist deutlich zu erkennen, 
dass mit zunehmenden Druck der Ethylenumsatz bei 225°C von ca. 25 % bei 70 bar 
auf über 30 % bei 100 bar gesteigert werden kann, wenn das molare Verhältnis von 
Ethylen zu Wasser bei eins liegt. Mit einem steigenden Anteil an Ethylen im Gemisch 
sinkt der Umsatz. Bei einer Erhöhung der Temperatur auf 300°C sinkt der Umsatz 
von Ethylen bei 100 bar auf ein Maximum von ca. 11 % und bei 70 bar auf ca. 8 %. 
Mit zunehmendem Anteil an Ethylen sinkt der Ethylenumsatz auch bei diesen 
Reaktionsbedingungen weiter. Daher muss bei diesem Verfahren ein Kompromiss 
zwischen einer relativ niedrigen Temperatur, einem hohen Druck und einem 
möglichst geringen Ethylenanteil gefunden werden. Weiterhin ist zu beachten, dass 
bei einer Senkung des Ethylenanteils Wasser im Mehrphasengemisch früher 
auskondensiert und zu einem Austrag der Phosphorsäure, d.h. der aktiven 
Komponente im Katalysator, führen kann. Daher muss bei einem geringeren 
Ethylenanteil entweder der Druck oder die Temperatur gesenkt werden, um dem 
Auskondensieren von Wasser entgegenzuwirken. Jedoch ist aus den 
Untersuchungen deutlich zu erkennen, dass bei einer Senkung des Drucks auf 30 
bar der Ethylenumsatz stark abnimmt. 
2.4.3.2 Kinetik 
Gel`bshtein et al. führten Untersuchungen zur Kinetik der direkten Hydratisierung von 
Ethylen an mit Phosphorsäure imprägniertem Kieselgel durch [113]. Die 
Untersuchungen ergaben eine Abhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der 
Phosphorsäurekonzentration, die von dem Partialdruck des Wasserdampfes 
abhängt. Es wurde Gleichung 2.1 unter der Annahme ermittelt, dass die Reaktion 
gemäß dem Mechanismus von Taft abläuft [113]. 
Gleichung 2.1: Reaktionsgeschwindigkeit [113] 
r =  [k‘/pW 0,5]   •  [(pE - pA)/pW • Kp]
k‘: Geschwindigkeitskonstante 
pE:  Partialdruck des Ethylens
Kp: Gleichgewichtskonstante 
pW: Partialdruck des Wassers
pA: Partialdruck des Ethanols  
Die Geschwindigkeitskonstante k‘ hängt nicht vom Partialdruck des Wasserdampfes ab. Für 
270 °C beträgt k‘ 0,25 bar- 0,5 und für 330 °C ist k‘ 0,94 bar- 0,5[113]. 
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2.4.3.3 Reaktionsmechanismus der Ethylenhydratisierung 
Bei der Hydratisierung von Ethylen handelt es sich um eine elektrophile Addition, die 
nach dem A-SE2 Mechanismus abläuft [115, 117]. Für diese mit „fester“ 
Phosphorsäure katalysierte Reaktion kann der Mechanismus von Taft et al. für 
Hydratisierungen von Alkenen in wässrigen Lösungen verwendet werden, weil sich 
die Phosphorsäure auf dem Silikagelträger in der Flüssigphase befindet [114, 118]. 
H2C=CH2             CH 2              CH 2   C2H5OH  
+
O
H
H
++ H2O
- H2O
langsam 
+ H+ +- H
- H+ + H+
H3CH3C
 
Abbildung 2.18: Reaktionsmechanismus für die Hydratisierung von Ethylen [114] 
Tanabe et al. untersuchten den Reaktionsmechanismus der Ethylenhydratisierung 
anhand von Deuteriumaustauschreaktionen und kinetischer Daten. Es wurde 
Nickelsulfat als Katalysator eingesetzt. Die Untersuchungen ergaben, dass sowohl 
Wasser als auch Ethylen an der Katalysatoroberfläche chemisorbiert werden. Der 
geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist die Bildung des Ethylcarbeniumions [119]. 
Damit wurde die Hypothese von Taft et al. bestätigt [114]. 
2.4.4 Homologisierung von Methanol 
Bei der Homologisierung von Methanol handelt es sich um ein noch nicht industriell 
angewandtes Verfahren, bei dem Methanol an homogenen Katalysatoren mit 
Synthesegas zu Ethanol umgesetzt wird. Die Hydrocarbonylierung von Ethanol 
wurde schon 1949 entdeckt. Allerdings waren die Ausbeuten und die Selektivität 
anfangs sehr niedrig. 
 
CH3CH2OH  +  H2O      ∆HR = -166 kJ/mol       CH3OH  +  CO  +  2 H2 [Kat.]  
Abbildung 2.19: Homologisierung von Methanol 
 
Inzwischen gibt es eine Reihe von zumeist homogenen Katalysatoren auf der Basis 
von Organophosphorverbindungen oder Cobaltsalze, die mit Kupfer, Eisen, Nickel, 
Rhodium und Ruthenium kombiniert sein können. Diese Katalysatoren erreichen eine 
Gesamtausbeute von bis zu 95 % [2, 99, 120]. Allerdings wird das Verfahren aus 
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Kostengründen noch nicht angewandt, weil teure Rohstoffe wie CO und H2 aus dem 
Steamreformingprozessen gewonnen werden müssten. 
2.5 Schmierstoffe 
2.5.1 Allgemeine Grundlagen 
Schmierstoffe sind allgemein Substanzen, die die Reibung zwischen zwei festen, 
miteinander in Kontakt stehenden Oberflächen reduzieren und Oberflächenschäden 
vermindern. 
Schon in der Antike, um 1650 v. Chr. wurden Pflanzenöle und Tierfette für die 
Schmierung von z.B. Achsen verwendet [121]. Mit der beginnenden Industrialisierung 
wurden auch weiterhin vorwiegend Pflanzenöle wie z.B. Rizinus-, Oliven- oder 
Rapsöl und tierische Fette als Schmiermittel genutzt. Für die Schmierung von 
Feinmechanik schlug Thursten schon 1850 Olivenöl oder leichtes Mineralöl vor. 
Wegen der geringen Temperaturbeständigkeit, der geringen Bandbreite, der 
Viskosität und der geringen Haltbarkeit der natürlichen Fette und Öle wurde die 
Entwicklung von neuen Schmierstoffen auf der Basis von Mineralöl im Rahmen der 
Industrialisierung ab 1880 stark vorangetrieben. 
Mit dem wachsenden Einsatz von Maschinen in der Industrie wuchsen die 
Ansprüche an die Schmierstoffe und es wurde ab 1910 fast ausschließlich raffiniertes 
Mineralöl eingesetzt. Es begann die gezielte Verbesserung von raffinierten 
Mineralölen durch den Einsatz von z.T. synthetischen Additiven. In den späten 20iger 
Jahren wurde die Raffinerietechnik so verbessert, dass gut raffinierte Öle auf den 
Markt kamen, bei denen jedoch oxidationshemmende wie auch oxidationsfördernde 
Stoffe durch den Raffinationsprozeß entfernt wurden. Daraus folgte, dass die 
Oxidationsbeständigkeit dieser Raffinate abnahm [121]. Inzwischen fanden Egloff, 
Morrel, Lowry und Dryer verschiedene Stoffe wie z.B. Phenole und aromatische 
Amine, die als Oxidationsinhibitoren wirken. Es konnten von diesem Zeitpunkt an 
Schmierstoffe mit einer besseren Oxidationsbeständigkeit hergestellt werden, die 
besonders für Motoren und Dampfturbinen benötigt wurden. 
Im gleichen Zeitraum verlangten technische Neuerungen, bei denen extreme Drücke 
auftraten, neue Schmierstoffeigenschaften, durch die Kaltverschweißen von 
Stahlzahnrädern verhindert wird. Es wurden Schwefel, Schwefelverbindungen, 
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organische Phosphate aber auch Bleiseifen den Schmierstoffen als (Extreme 
Pressure) „EP-Additive“ hinzugefügt. 
Auch im Bereich der Pourpointerniedrigung fanden ab 1940 synthetische Substanzen 
wie z.B. Polymere aus Methacrylsäureester Verwendung. 
 
Zwischen 1930 und 1950 stiegen durch die Vielfältigkeit der Tribosysteme die 
Ansprüche an den Viscositätsindex. Dieser wurde durch den Zusatz von Polymeren 
wie z.B. Polybutenen, Polymethacrylester, die auch zur Verringerung des Pourpoints 
eingesetzt werden können, und Polyalkylstyrole verbessert. Die durchschnittliche 
Molmasse der eingesetzten Polymere betrug 10000 bis 20000 g/mol [121]. Die 
Entwicklung verschiedener vollsynthetischer Schmierstoffe begann ab 1930. Silicone 
wurden seit 1943 von der Dow Corning und seit 1946 von General Electric im großen 
Maßstab produziert. Vollsynthetische Schmierstoffe auf Siliconbasis sind thermisch- 
und oxidationsstabil. Allerdings besteht bei diesem Material nur eine geringe 
Mischbarkeit mit Additiven, so dass Silicone bei Applikationen, bei denen hoher 
Druck vorherrscht, nicht eingesetzt werden können [121, 122]. 
Polyglykole, die aus Propylenoxid oder Ethylenoxid bzw. aus einem Gemisch dieser 
Chemikalien hergestellt werden, sind weitere interessante synthetische Öle, die gute 
Schmierstoffeigenschaften, einen hohen Viskositätsindex und einen niedrigen 
Pourpoint besitzen. Darüber hinaus sind sie sowohl mit Wasser, Estern aber auch 
mit niedrig viskosen Mineralölen gut mischbar. Daher werden Polyglykole vielseitig 
eingesetzt, z.B. als Hydraulikflüssigkeit und Bremsflüssigkeit, für Metallumformung, 
als Motorenöl und sogar für Hochtemperaturanwendungen, wenn entsprechende 
Antioxidantien wie z.B. Phenyl-α-Naphthylamin zugesetzt werden [121, 123]. 
Schon Zorn, der über 3500 Ester synthetisieren ließ, erkannte 1937 das Potential 
von synthetischen Estern. 1942 wurden in den USA von Zisman et al. ebenfalls 
synthetische Ester untersucht. Diese fanden schon bald weit verbreitete 
Anwendungen als Motorenöl in militärischen und zivilen Flugzeugen wegen ihres 
guten Viskositätsindex, des geringen Dampfdruckes, der guten 
Oxidationsbeständigkeit, des niedrigen Pourpoints und der sehr guten tribologischen 
Eigenschaften. 1960 wurden alleine in den USA bereits über 13000 t/a an 
synthetischen Estern verbraucht. Damit gehörten synthetische Ester schon damals 
zu den meist produzierten synthetischen Schmierstoffen [121, 124, 125]. 
2 Allgemeiner Teil  32 
Fluorierte und chlorierte Kohlenwasserstoffe und deren Polymere wurden ebenfalls 
ab 1940 als Schmierstoffe für besonders thermisch beanspruchte Anwendungen 
entwickelt. Allerdings kamen diese Substanzen wegen ihrer Toxizität nur selten zum 
Einsatz [121, 126]. Im weiteren Verlauf wurden Chlorparaffine als EP-Additive 
Schmierstoffen zugesetzt. Allerdings können diese wegen ihrer korrosiven 
Eigenschaft nur bei der Bearbeitung von nichtrostenden, ferritischen und 
austenitischen Materialien bei Temperaturen bis maximal 400°C eingesetzt werden 
[127]. 
 
Emulsionen aus Ölen und Wasser werden schon seit langer Zeit als 
Hydraulikflüssigkeiten und Schneidöle eingesetzt. Eine Emulsion aus Glycerol und 
Wasser, die ca. 40 % Wasser enthält, ist nicht brennbar und findet weit verbreitet 
Anwendung als Basis für schwerentflammbare Hydraulikflüssigkeiten, aber auch bei 
der nichtspanenden und spanenden Verarbeitung von Metallen sowie in der Warm-
und Halbwarmumformung [121, 127]. 
 
In den letzten 20 Jahren haben sich neben den aus dem Erdölraffinationsprozess 
stammenden Hydroraffinaten A und B vor allem synthetische Schmierstoffe auf der 
Basis von Poly-α-olefinen, Alkylbenzol, Polyglykol und Carbonsäureester bei der 
Herstellung von Schmiermitteln auf dem Markt etabliert [127]. Besonders in den 
letzten 10-15 Jahren wurde die Entwicklung von Grundstoffen für Schmierstoffe aus 
Raps- und Sonnenblumenöl forciert. Schon 1988 wurden in Praxisversuchen die 
ersten Mähdrescher mit pflanzlichem Hydrauliköl betrieben [128]. Seitdem hat sich 
der Markt für biologisch leicht abbaubare Schmierstoffe schnell entwickelt und 
erreichte 40.000 t in 1998 und damit ca. 3,4 % [128, 129] der insgesamt 1146800 t 
[130] in Deutschland abgesetzten Schmierstoffe. 
2.5.2 Herstellung von Schmierstoffen  
Bei der Metallbearbeitung werden noch zu ca. 65-70 % Schmierstoffe auf der Basis 
von Mineralölkohlenwasserstoffen eingesetzt [127]. Die Raffinate für die 
Schmierstoffherstellung werden aus dem Raffinationsprozess von Erdöl gewonnen. 
Bei der atmosphärischen Destillation werden bei ca. 175 – 260°C Petroleum und 
Testbenzin gewonnen, die besonders als Umformschmierstoff eingesetzt werden. 
Die wichtigsten Basisöle werden in der Vakuumdestillation gewonnen [3, 127].  
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Tabelle 2.4: Raffinate für die Schmierstoffherstellung [127] 
Raffinate 
Destillate Siedebereich 
T in °C bei 4 hPa 
Dynamische Viskosität: 
 η / mPa s 
Einsatzbeispiele 
  bei 40°C bei 50°C  
Vakuumgasöl 250 – 330 4 3 Honöle für Stahl 
Fraktion 1 280 – 370 11 7 Walzöle für 
austenitische Bleche 
Fraktion 2 300 – 410 27 17 Schneidöl 
Fraktion 3  350 – 500 100 60 Öl zum Profilzug 
Fraktion 4 370 –520 200 95 Tiefziehöle 
Brightstock > 520 > 200 > 95 Öle zum Rohrzug 
 
Die Raffinate werden anschließend weiter veredelt: 
I. Paraffinische Destillate werden wegen ihres ungünstigen Kälteverhaltens 
entparaffiniert, so dass möglichst ein hoher Anteil an verzweigten Paraffinen 
vorhanden ist und der Pourpoint gesenkt werden kann. 
II. Die Schwefelsäureraffination wird besonders für die Herstellung von 
Metallbearbeitungsölen, die sowohl aromatische Kohlenwasserstoffe als auch 
einen mittleren bis hohen Schwefelgehalt aufweisen dürfen und geringe 
Ansprüche an die Lebensdauer stellen, eingesetzt. Bei der Schwefelsäure-
raffination werden instabile Substanzen im Säureteer abgeschieden. Das 
restliche Raffinat wird nach einer Bleicherdebehandlung neutralisiert. 
III. Aromatische Substanzen, die für die geringe Alterungsbeständigkeit 
verantwortlich sind, werden technisch durch Lösungsmittelextraktion entfernt. Die 
Solventraffinate sind sowohl alterungsbeständig als auch geruchsneutral. Diese 
Solvate werden meistens noch durch ein Hydrofinishing veredelt. Die 
Hydroraffinate haben den Vorteil, dass sie besonders alterungsbeständig und 
geruchsneutral sind. Außerdem besitzen sie eine geringe Toxizität aufgrund eines 
niedrigen Gehalts an polyzyklischen Aromaten. Diese Raffinate werden auch als 
Hydroraffinat B bezeichnet und werden unter anderem auch zur Herstellung von 
technischen und medizinischen Weißölen verwendet. Diese Schmierstoffe dürfen 
auch im Maschinenpark der Lebensmittelindustrie eingesetzt werden. Wird keine 
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Lösungsmittelextraktion eingesetzt und nur ein Hydrofinishing durchgeführt, so 
spricht man von Hydroraffinaten A bzw. C. 
 
Allerdings finden Ester aus natürlichen Fettsäuren und Polyolen wie z.B. 
Trimethylolpropan, Trimethylolethan, Neopentylglycol und Pentaerythritol 
(Neopentylpolyolen) verstärkt Verwendung in Hochleistungsschmierstoffen. Die 
natürlichen Fettsäuren werden aus pflanzlichen Ölen bzw. tierischen Fetten durch 
basische Verseifung bzw. als Fettsäuremethylester durch Umesterung gewonnen. 
 
I. Bei der direkten Veresterung werden die Fettsäuren mit 5 %igen Überschuss 
eingesetzt und in Anwesenheit eines sauren Katalysators bei 100 bis 200°C mit 
dem entsprechenden Polyol verestert. Das entstehende Reaktionswasser wird 
mit einem Schleppmitteln,  wie z.B.  Toluol, entfernt. Nach Beendigung der 
Reaktion wird überschüssige Fettsäure entfernt und der entstandene Polyester 
basisch gewaschen. 
II. Eine zweite Methode ist die Umesterung von Fettsäuremethylester mit dem 
entsprechenden Polyol. Dieses wird stöchiometrisch zugesetzt. Die Reaktion wird 
bei der Siedetemperatur des Fettsäuremethylesters mit einem sauren Katalysator 
ausgeführt. Das entstehende leicht siedende Methanol kann destillativ entfernt 
werden. Die Umesterung hat den Vorteil, dass Fettsäuremethylester von 
geringerer Qualität eingesetzt werden können und keine freien Fettsäuren in dem 
Umesterungsprodukt entstehen können [121]. 
 
Den Grundölen können dann je nach Anwendungsbereich Additive zugesetzt 
werden: 
• Antioxidantien:  
- Fettsäureamine, Fettsäureamide, aromatische Amine, Alkali- und 
Erdalkaliseifen von Fettsäuren und Phenole [121, 127] 
• EP-Additive (Extreme Pressure) die mit Metalloberflächen bei hohen 
Temperaturen reagieren und eine Schutzschicht bilden, so dass die 
Reaktionsschichten einen Metall-Metallkontakt vermeiden.    
Als EP-Additive werden Chlor-, Schwefel- und Phosphorhaltige Verbindungen 
eingesetzt: 
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- Chlorparaffine mit einer Kettenlänge von 10 – 20 Kohlenstoffatomen und 
einem Chlorgehalt von 35-70 % (Wirksamkeit von Metallchloriden bis ca. 300 
– 400°C)  
- Di- und Polysulfide bzw. geschwefelte Mineralöle, Olefine, Fettöle und MoS2 
(Wirksamkeit von Metallsulfiden bis ca. 800°C) 
- Phosphorhaltige Verbindung wie z.B. Alkyl/Arylphosphorsäureester, 
Trikresylphosphat, Aminsalze saurer Phosphorsäureester, Aminsalze saurer 
ethoxilierter Phosphorsäureester und Zinkdialkyldithiophosphate (ZnDTP) 
(Wirksamkeit durch Metallphosphatschichten) [121, 127] 
• Additive zur Pourpointerniedrigung: 
- Polymere von Methacrylsäureester [121] 
• Viskositätsindexverbesserer: 
- Polybutene, Polymethacrylsäureester, Polyalkylstyrole [121] 
2.5.3 Modifizierung von Oleochemikalien 
Der Einsatz von nativen Estern, die auf der Basis von chemisch modifizierten Ölen 
wie z.B. Sonnenblumenöl oder Rapsöl hergestellt werden, als Schmierstoff ist von 
großem Interesse. Native Ester haben zwei bedeutende Vorteile im Bezug auf den 
Umweltschutz gegenüber den herkömmlichen synthetischen Schmierstoffen. Zum 
Ersten werden native Ester aus erneuerbaren Rohstoffquellen hergestellt. D.h., dass 
diese auch in Zukunft verfügbar sind und eine fast neutrale CO2-Bilanz aufweisen. 
Zweitens sind sie aufgrund ihrer chemischen Beschaffenheit leicht biologisch 
abbaubar und besitzen ein geringes ökotoxikologisches Potential. Dies kommt 
besonders bei der Anwendung von Schmierstoffen in ökologisch sensiblen 
Bereichen, wie z.B. in Wasserschutzgebieten, beim Einsatz in der Land- und 
Forstwirtschaft aber auch in der Lebensmittelindustrie zum Tragen [129, 130]. 
 
Allein in Deutschland gelangten 1998 ca. 540.000 t Schmierstoffe durch Leckagen 
und Verdampfung in die Umwelt und führten zu erheblichen Umweltbelastungen. 
Diese können durch den verstärkten Einsatz von biologisch leicht abbaubaren 
Schmierstoffen verringert werden [129]. 
 
In der Vergangenheit hatten die biologisch leicht abbaubaren Schmierstoffe 
erhebliche Wettbewerbsnachteile wegen der 30-200 % höheren Kosten gegenüber 
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vergleichbaren konventionellen Produkten auf der Basis von Rohöl. Jedoch kann der 
um 30 - 200 % höhere Preis von leicht biologisch abbaubaren Pflanzenölen durch die 
günstigeren Kosten bei der Lagerung aufgrund der gesetzlichen Richtlinien, der 
günstigeren Entsorgungskosten und der bevorzugten Vergabe von öffentlichen 
Aufträgen an Firmen, die diese umweltfreundlichen Schmierstoffe einsetzen, 
kompensiert werden [128, 129]. 
 
Fettsäureester haben aufgrund ihrer chemischen Struktur eine hohe Polarität, 
wodurch eine starke Wechselwirkung mit Metalloberflächen erreicht wird. Dies 
bewirkt einen hervorragenden Korrosionsschutz und sehr gute tribologische 
Eigenschaften. Ferner verfügen sie über einen geringen Dampfdruck [131]. 
In der folgenden Tabelle 2.5 wird die typische Verteilung von Fettsäuren in Rapsöl 
dargestellt. Die leichte Oxidierbarkeit von Rapsöl und synthetischen Estern auf der 
Basis von Oleochemikalien beruht auf der leichten Oxidierbarkeit von ungesättigten 
Fettsäuren insbesondere von mehrfach ungesättigten Fettsäuren wie z.B. Linolsäure 
und Linolensäure. 
Tabelle 2.5: Verteilung der Fettsäuren in Rapsöl [132] 
Fettsäure  (C-Atome : Doppelbindungen) Gew.-%
Myristinsäure C 14 : 0 < 0,2
Palmitinsäure C 16 : 0 2,5 - 6,0
Palmitoleinsäure C 16 : 1 < 0,6
Stearinsäure C 18 : 0 1,0 – 2,0
Ölsäure C 18 : 1 50 – 66
Linolsäure C 18 : 2 18 – 31
Linolensäure C 18 : 3 6 – 14
Arachinsäure C 20 : 0 0,1 – 1,2
Eicosensäure C 20 : 1 0,1 – 4,3
Behensäure C 22 : 0 < 0,5
Erucasäure C 22 : 1 < 2,0
Lignocerinsäure C 24 : 0 < 0,2
 
 
So wird durch Autoxidation die Doppelbindung angegriffen. Infolge der Autoxidation 
entstehen Hydroperoxide, die in die entsprechenden kurzkettigen Säuren, Aldehyde 
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und Ketone zerfallen, oder es entstehen Polymere. Diese chemische Veränderung 
der Zusammensetzung bedingt eine erhebliche Veränderung der Viskosität von 
nativen Schmierstoffen [133, 134]. 
R1 R2 + O2
+ RHR1 R2
O
O
.
.
- R.
R1 R2
O
OH
.
 
Abbildung 2.20: Oxidative Spaltung einer Doppelbindung in Fettsäuren [135] 
 
Es besteht die Möglichkeit durch Hydrierung der ungesättigten Fettsäuren, die 
Oxidationsbeständigkeit zu steigern. Allerdings führt eine vollständige Hydrierung zu 
einer erheblichen Verschlechterung des Kältefließverhaltens. Inzwischen sind jedoch 
Verfahren zur selektiven Hydrierung von mehrfach ungesättigten Fettsäureestern zu 
den einfach ungesättigten Fettsäureestern entwickelt worden. So können 
Nickelkatalysatoren bei 140-200°C und 20 bar Wasserstoffpartialdruck [136] oder Pd-
Kolloid-Katalysatoren bei 25°C und 1 bar Wasserstoffpartialdruck [137] eingesetzt 
werden. 
Eine typische Zusammensetzung von partiell hydrierten Rapsöl wird in der Tabelle 
2.6 gezeigt. 
Tabelle 2.6: Zusammensetzung von partiell hydrierten Rapsöl [138] 
Zusammensetzung 
des Rapsöls nach 
der Hydrierung 
Ausbeute C-18-0 
% 
Ausbeute C-18-1 
% 
Ausbeute C-18-2 
% 
Hydriertes Rapsöl 5 87 1 
 
Eine andere Möglichkeit, die Fettsäureverteilung zu beeinflussen, bietet die gezielte 
Züchtung von Nutzpflanzen. So konnte der Anteil von mehrfach ungesättigten 
Fettsäuren im Soyaöl von 61 % auf 6 % und der Anteil von gesättigten Fettsäuren 
wie Palmitinsäure und Stearinsäure, die zu einer Verschlechterung des 
Fließverhaltens beitragen, von 14 auf 9 % gesenkt werden [139]. Bei 
Sonnenblumenöl konnte durch den Einsatz von Gentechnik der Anteil an Ölsäure 
von 20 auf 85 % erhöht werden [140]. Der Einsatz dieser Methoden führt zu einer 
erheblichen Einsparung an Wasserstoff und kann zu einer Reduzierung der 
Herstellungskosten dieser hochwertigen Rohstoffe führen. 
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2.5.4 Physikalische Eigenschaften von Schmierstoffen 
Bei vielen technischen Anwendungen ist der Viskositätsdruckkoeffizient des 
Schmierstoffs sehr wichtig, da in vielen Einsatzgebieten sehr hohe Drücke entstehen. 
Im folgenden Schaubild wird die Abhängigkeit der dynamischen Viskosität von Druck 
und Temperatur dargestellt. Der Viskositätsdruckkoeffizient spielt eine besondere 
Rolle bei der Metallumformung, bei der die Schmierstoffdrücke häufig bei über 
1000 bar liegen. Durch die stark erhöhte Viskosität eines Schmierstoffes kann es zu 
ungenügender Schmierung und  Kaltschweißungen bis hin zur Beschädigungen der 
Umformwerkzeuge kommen. Ein höherer Gehalt an aromatischen 
Kohlenwasserstoffen führt zu einer Erhöhung des Viskositätsdruckkoeffizienten der 
sich insbesondere bei hohen Drücken negativ auf die dynamische Viskosität 
auswirkt. 
Abbildung 2.21: Druckabhängigkeit von der dynamischen Viskosität [127] 
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2.5.4.1 Physikalische Daten von handelsüblichen synthetischen Estern 
In der folgenden Tabelle werden die typischen physikalische Daten von 
handelsüblichen Estern aufgeführt. Die Ester können allgemein in Mono- bis hin zu 
Tetraestern unterteilt werden. Es zeigt sich im Vergleich der Ester, dass 
insbesondere Ester mit einer oder mehreren Oleatgruppen einen hohen 
Viskositätsindex besitzen. Desweiteren können fast alle Viskositätsklassen mit 
diesen synthetischen Estern abgedeckt werden, wie sie in der Abbildung 2.22 
gezeigt werden. 
Tabelle 2.7: Physikalische Daten von verschiedenen Estern (Produktpalette von  Henkel) 
Handelsname Viskositäts- Iodzahl Dichte Cloud Point Pour Point Flammpunkt
Edenor ( ....) 40°C 100°C index (VI) g/cm3 (20°C) °C °C °C
Trimethylolpropanfettsäureester 17-20 4.3 143 < 1 0.945-0.95 -10 -55 240
Trimethylolpropantrioleat (TMP 05) 42-50  9-10 180 83-90 0.92 -20 -40 300
Trimethylolpropankomplexester (TMP 05/140) 130-145 22 186 84-92 -15 -20 290
Trimethylolpropankomplexester (TMP 05/320) 300-352 42 176 85-95 -20 -20 300
Trimethylolpropankomplexester (TMP 05/1000) 980-1080 105 201 85-95 -15 290
Pentaerythrit-tetrafettsäureester (PEC 4) 27.5 - 33.0 6.3 186 < 1 0.954 0 -4 250
Pentaerythrit-tetra-oleat (PTO) 61-68 11.5 - 13.5 175 82-93 0.895 - 0.925 -10 -20 300
Pentaerythrit-di-oleat (PDO) 103 13 131 81-87 0.94 -5 -20 270
Propylenglycol-di-oleat (PGDO) 21 5 206 78-86 0.9 - 0.92 5 -5 250
Neopentylglycol-di-oleat (NPG 05) 22 - 24 6 199 80-88 0.895 - 0.905 -20 -30 270
Glycerin-tri-oleat (GTO) 38.3 9 190 86-95 0.92 -10 -15 290
Glycerin-mono-oleat (GMO) 72 10.2 125 77-87 0.95 (30°C) 6 5 180
Glycerinkomplexester (GTCB) 76 10.5 125 1 -25 -30 250
2-Ethylhexyloleat (EHO)  7- 9 2.8 238 63-71 0.865 -20 -30 180
2-Ethylhexylstearat (EHS) 9.5 2.9 172 < 2 0.86 8 10 210
kinematische Viskosität mm²/s
 
In der folgenden Abbildung werden die verschiedenen Unterteilungen der 
Viskositätsklasse mit der zugehörigen kinematischen Viskosität bei 40°C und 50°C 
gezeigt. Es kann in Deutschland zwischen drei Viskositätsklassen unterschieden 
werden:  
ISO-Viskositätsklasse DIN 51519 
Viskositätsstufen DIN 51502 
SAE-Viskositätsklassen DIN 51511 und DIN 51512 
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Abbildung 2.22: Viskositätsklassen von Schmierstoffen [127] 
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In Tabelle 2.8 werden thermische stabile Schmierstoffe aufgeführt. Diese bestehen 
aus z. T. sehr verschiedenen Ausgangssubstanzen für synthetische Schmierstoffe. 
Polyolether und Tetraalkylsilicate zeichnen sich durch eine besondere thermische 
Stabilität aus. Aber auch Neopentyl Polyol Ester, die bereits in der Tabelle 2.7 
erwähnt wurden, besitzen eine hohe thermische Stabilität und sind bei Temperaturen 
bis zu 260°C thermisch stabil. 
 
Tabelle 2.8: Thermische Stabilität von synthetischen Schmierstoffen [121] 
Namen Thermische Stabilität / °C Zersetzungstemperatur / °C
Neopentyl Polyol Ester 260 315 
Polyolethers 374 374 
Tetraalkylsilicate 285 315 
Chlorotrifluoro-
ethylenprodukte 
260 300 
Polyglykole 230 315 
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3 Versuchsergebnisse und Diskussion 
3.1 Hydratisierung von Ethylen 
Für die Hydratisierung von Ethylen wurden zwei unterschiedliche Testanlagen 
genutzt. Fünf neue amorphe Kieselsäureträger, die unterschiedliche BET-
Oberflächen, Porenvolumina sowie verschiedene Porengrößen aufwiesen (siehe 
Kapitel 6.1.1) und sich z. T. in der chemischen Zusammensetzung durch den Zusatz 
von z.B. TiO2 oder ZrO2 zum Silicagel unterscheiden, wurden mit verschiedenen 
Phosphorsäurekonzentrationen imprägniert. Durch Einsatz dieser neuen 
Trägermaterialien soll der Austrag von Phosphorsäure verringert und damit die 
Standzeit der „festen“ Phosphorsäure bei der Gasphasenhydratisierung von Ethylen 
erhöht werden. 
3.1.1 Hochdruckanlagen für die Hydratisierung von Ethylen 
Für die Hydratisierung von Ethanol bestand im Institut eine alte Ethanolanlage 
(Abbildung 3.1). 
Beim Betrieb dieser Anlage traten folgende Probleme auf: 
- Das Ethylenvorratsgefäß unterlag den Schwankungen der Raumtemperatur (18°C 
bis 35°C). Dadurch konnte sich der Druck in der Flasche während des Versuches 
erheblich ändern und gleichzeitig veränderte sich der eingestellte Vordruck vor 
dem Nadelventil V2 (V = Ventil). Das Nadelventil, das wegen des überkritischen 
Ethylens manuell bedient wurde, musste häufig dem veränderten Vordruck des 
Ethylens angepasst werden, um einen konstanten Durchfluss des Ethylens zu 
ermöglichen. 
- Der Fluss vom Ethylen wurde über nur ein Nadelventil geregelt, so dass der  
Ethylenfluss z.T. größeren Schwankungen unterlag. 
- Das eingespeiste Wasser wurde erst im Reaktor auf Reaktionstemperatur 
gebracht. Dies konnte zu Kondensationserscheinungen im Reaktor führen.  
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Abbildung 3.1: Erste Hochdruckanlage zur Hydratisierung von Ethylen 
- Die Probe wurde vor dem Auslassventil V8 nach dem Schließen von V6 über V7 
entnommen. Dann wurde V7 geschlossen und über V3 der Druck vom 
Sammelbehälter mit N2 auf + 2 bar genau auf den Reaktordruck erhöht. Erst dann 
wurde V3 geschlossen und V6 geöffnet. Die Druckdifferenz zwischen dem 
100 mL Sammelbehälter und dem Reaktor mit einem Volumen von ca. 6,2 mL, 
konnte die Reaktion im Reaktor aus dem Gleichgewicht bringen. D.h., dass nach 
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jeder Probeentnahme sich das Gleichgewicht im Reaktor wieder neu einstellen 
musste. 
- Ferner war der Durchmesser des Reaktors mit 0,475 mm für den eingesetzten 
Katalysator mit einer durchschnittlichen Korngröße von 0,25-0,5 mm zu klein. Der 
Reaktor sollte etwa den 10- bis 20-fachen Durchmesser der Korngröße vom 
Katalysator besitzen, um eine optimale Durchströmung des Katalysators ohne 
Kanalbildung zu garantieren. 
 
Es wurden folgende Maßnahmen bei der Konstruktion und dem Bau der neuen 
Ethanolanlage ergriffen, um die zuvor genannten Probleme zu beheben bzw. zu 
vermindern. 
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Abbildung 3.2: Neue Hochdruckanlage zur Hydratisierung von Ethylen 
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Die Ethylenflasche kann durch ein Wasserbad auf eine konstante Temperatur über 
35°C erwärmt werden. Zusätzlich wurden ein Puffergefäß und ein Membranventil 
(V3) dem Nadelventil (V4) vorgeschaltet, um einen konstanteren Ethylenfluss zu 
ermöglichen. Das eingespeiste Wasser wird in einem Vorheizer erhitzt und der 
Wasserdampf im angeschlossenen Mischer mit Ethylen gemischt, so dass ein gut 
durchmischtes Ethylen-Wasserdampfgemisch in den Reaktor eingeleitet werden 
kann. 
Die Proben werden nach dem Entspannen des Reaktionsgemisches gezogen, so 
dass die Probeentnahme keine Auswirkung auf die Gleichgewichtseinstellung im 
Reaktor haben kann. Jedoch musste dazu das Regelventil V10 beheizt werden, 
damit eine Kondensation des Reaktionsgemisches im Bereich des Ventils vermieden 
wird. 
Ferner wurde ein Temperaturprofil vom Reaktor (Abbildung 3.3) erstellt, so dass eine 
optimale Betriebstemperatur von ca. 300°C im Reaktor erreicht werden konnte. 
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Abbildung 3.3: Temperaturprofil des offenen Reaktors 
Es wurde im offenen Reaktor gemessen. Der starke Abfall der Temperatur am 
oberen Rand (1-4 cm) und am unteren Rand (31-35 cm) des Reaktors hängt mit dem 
Versuchsaufbau zusammen, bei dem die Reaktoröffnung während der Messung 
geöffnet bleiben musste. Jedoch gab dieses Profil Aufschluss über die Temperatur 
im Bereich des Katalysatorbettes, das sich im Bereich von 17 und 27,5 cm im 
Reaktor befindet. 
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3.1.2 Vergleich der Ergebnisse in beiden Ethanolanlagen  
In der Tabelle 3.1 wird ein Vergleich des Standardkatalysators UK 20 (HV 97/4 
(SiO2), 50% H3PO4) von Versuchen in der alten und der neuen Ethanolanlage 
gezeigt. Es wurden die Ergebnisse nach 6 Stunden „Time On Stream“ (TOS) 
verglichen. Auch wenn durch eine Veränderung der Ethanolanlage und gewisser 
Versuchsparameter der Umsatz in der neuen Anlage geringer ist, so kann doch ein 
Vergleich der relativen Fehler durchgeführt werden. 
 
Tabelle 3.1: Relativer Fehler bei der alten und neuen Ethanolanlage 
Nr. 1 
H2O/   
g/(g*h) 
Nr. 2 
H2O/   
g/(g*h) 
Katalysator UK 20 
(HV 97/4 (SiO2), 50% H3PO4) 
Reaktionsbedingungen:  
300°C und 70 bar 
Versuch 
Alte Anlage 
Nr.1 
Versuch 
Neue Anlage 
Nr.2 
E/W E/W 
Versuch UK 95 
TOS/ 6h 
UK 132 
TOS/ 6h 
  
Umsatz % 22,4 11,7 1,86 2,06 
Selektivität % 95,0 96,6 1,57 1,88 
Versuch UK 113 
TOS/ 6h 
UK 133 
TOS/ 6h 
H2O/   
g/(g*h) 
E/W 
Umsatz % 27,6 12,1 1,88 2,06 
Selektivität % 94,2 96,7 1,62 1,98 
Versuch UK 114 
TOS/ 6h 
UK 134 
TOS/ 6h 
H2O/   
g/(g*h) 
E/W 
Umsatz % 27,3 11,9 1,84 2,04 
Selektivität % 95,4 96,6 1,71 1,92 
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Durchschnittswerte der Versuche UK 95, 113, 114, 132, 133 und 134 
Katalysator 
UK 20 
Alte Anlage 
TOS/ 6h 
Neue Anlage 
TOS/ 6h 
Alte Anlage 
Maximaler 
relativer 
Fehler in % 
Neue Anlage 
Maximaler 
relativer 
Fehler in % 
Umsatz % 25,8 11,9 13,1 1,7 
Selektivität % 94,9 96,6 0,7 0,1 
H2O/g/(g*h) 1,86 2,05 1,1 0,5 
E/W 1,63 1,93 4,9 2,6 
 
Der Umsatz nach 6 Stunden Reaktionszeit war in der neuen Ethanolanlage mit 
durchschnittlich 11,9 % viel geringer als in der alten Ethanolanlage, in der 25,8 % im 
Durchschnitt erreicht wurde. Der geringere Umsatz ist wahrscheinlich durch die 
kürzere Verweilzeit des Reaktionsgemisches am Katalysatorbett und veränderte 
Bedingungen bei der Reaktionsführung zu erklären, da das Katalysatorbett wegen 
des von 0,475 cm auf 1,0 cm vergrößerten Reaktordurchmessers und der von 1,6 
auf 2,4 g wenig erhöhten Katalysatormenge wesentlich verkürzt wurde. Ferner wurde 
die WHSVH2O von 1,8 auf 2,0 und das molare Ethylen/Wasserverhältnis von 1,8 auf 
2,0 erhöht. 
Die gleichmäßige Beheizung des Reaktors mit einem Heizband über die gesamte 
Reaktorlänge ist problematisch, weil es durch Abnehmen und Anbringen desselben 
Heizbandes zu unterschiedlichen Temperaturprofilen kommen kann, obwohl 
ansonsten keine Bedingungen geändert wurden. 
Ein besonderes Problem stellen die Randzonen und insbesondere die Vorheizzone 
dar, weil die Temperaturschwankungen in diesem Bereich im Wesentlichen durch 
eine schlechte Isolierung auftreten können. Aus diesem Grunde wurden einheitliche 
Isolationskappen angefertigt, so dass bei einer unveränderten Anordnung der 
Versuchsanordnung diesbezüglich konstante Bedingungen garantiert werden 
können. D.h., dass die in den folgenden Kapiteln durchgeführten Experimente unter 
konstanten Bedingungen gefahren wurden, wie auch schon die Reproduktions-
versuche in Kap. 3.1.3.5 zeigen. 
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Es ist wichtig zu sehen, dass beim Katalysatorvergleich die Reaktion möglichst nicht 
in der Nähe des thermodynamischen Gleichgewichtes gefahren wird. Auf diese 
Weise ist es leichter, die Aktivität der Katalysatoren zu beurteilen. 
Anhand der Daten in Tabelle 3.1 konnte gezeigt werden, dass die Fehler in der 
neuen Anlage wesentlich geringer sind als bei der alten Ethanolanlage. Es konnten 
größere Druckschwankungen bei der Probeentnahme vermieden und das Ethylen 
genauer dosiert werden. Ferner konnten die maximalen Schwankungen beim 
molaren Ethylen-Wasserverhältnis von 4,9 auf 2,6 % gesenkt werden. Viel wichtiger 
ist jedoch die Senkung des maximalen Fehlers beim Umsatz von 13,1 % auf 1,7 %. 
Dies war nicht alleine auf die neue Ethanolanlage, sondern auch auf den Einsatz 
eines neuen Gaschromatographen HP 6890 mit Autosampler zurückzuführen. 
Durch diese Optimierung des gesamten Systems konnte die Aussagekraft der mit 
der neuen Ethanolanlage gewonnenen Ergebnisse wesentlich verbessert werden. 
3.1.3 Katalysatorscreening 
Alle Versuche wurden beim Screening der verschiedenen Katalysatoren unter den 
gleichen Bedingungen, d.h. bei 280°C, 55 bar und molaren Ethylen-
/Wasserverhältnis von 2 und WHSVH20 von 2 h-1 untersucht. Alle Träger für die 
Katalysatoren wurden von der Firma Grace GmbH gestellt. Genaue Informationen 
sind in Kap. 5.1 und 5.2 enthalten. 
3.1.3.1 Einsatz des Katalysators UK 22 
Im Versuch UK 139 wurde der Katalysator UK 22 (SP18-8870/HV 97/6 (SiO2) mit 
50 Gew.-% H3PO4) eingesetzt.  
Der Katalysator UK 22 zeigte den höchsten Umsatz mit ca. 14,3 %. Die Selektivität 
lag bei über 94 %. Allerdings war dies der einzige getestete Katalysator, der beim 
Screening einen sichtbaren Verlust an Phophorsäure während der ersten 6 Stunden 
aufwies. Die Produktlösung hatte einen pH-Wert von 3. Der pH-Wert stieg erst nach 
6 Stunden auf 5. Hingegen lag der pH-Wert bei allen anderen Katalysatoren über die 
gesamte Versuchsdauer bei pH 5. 
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Abbildung 3.4: Einsatz des Katalysators UK 22 (HV 97/6 (SiO2) mit 50 Gew.-% H3PO4) 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar,  S > 94 %, Katalysator: UK 22,  
E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
 
ICP-Untersuchungen ergaben entgegen den Erwartungen eine geringe Abnahme 
des Phosphorgehaltes von 94,4 mg P pro g Katalysator auf 93,1 mg P pro g 
Katalysator . Der Fehler bei den Phosphormessungen liegt erfahrungsgemäß bei 
+ 5 %. D.h., dass der Verlust an Phosphorsäure innerhalb des Fehlerbereiches liegt. 
Daraus kann gefolgert werden, dass der Katalysator UK 22 sich in 6 Stunden nach 
einem anfänglichen Leaching formiert hatte und dann nur noch unwesentliche 
Mengen an Phosphorsäure verlor. Dies geht auch aus den pH-Messungen hervor. 
Nach 14 Stunden war keine Deaktivierung dieses Katalysators festzustellen. 
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3.1.3.2 Einsatz des Katalysators UK 26  
Im Versuch UK 141 wurde der Katalysator UK 26 (SP18-8625/HV 98/3 (SiO2) mit 
50 Gew.-% H3PO4) getestet. 
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Abbildung 3.5: Einsatz des Katalysators UK 26 (HV 98/3 (SiO2) mit 50 Gew.-% H3PO4) 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar,  S > 97,5 %, Katalysator: UK 26, 
E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
 
Im Versuch UK 141 lag der Katalysator mit einem durchschnittlichen Umsatz von 
12,1 % und einer Selektivität von mehr als 97,5 % nach 2 bis 14 Stunden 
Versuchsdauer noch immer unter den drei besten Katalysatoren. Bei dem 
Katalysator UK 26 ist die höhere Selektivität hervorzuheben, die mit 97,5 % um 
1,5 % höher als in den Versuchen UK 135-137 mit dem Katalysator UK 20 bzw. um 
3,5 % höher als im Versuch UK 139 mit dem Katalysator UK 22 war. 
ICP-Untersuchungen wiesen einen starken Austrag von Phosphor auf. Der 
Phosphorgehalt sinkt von 85,3 mg P pro g Katalysator auf 46,0 mg P pro g 
Katalysator. Dieser sehr hohe Austrag an Phosphorsäure konnte während der 
Reaktion mit pH-Wert-Messungen nicht festgestellt werden. Der pH-Wert der 
Produktlösung war stets ca. 5. Daher ist es mit großer Wahrscheinlichkeit beim 
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Anfahren bzw. bei der Beendigung der Reaktion zum Austrag von Phosphorsäure 
gekommen. 
3.1.3.3 Versuch mit Katalysator UK 27 
Im Versuch UK 142 wurde der Katalysator UK 27 (SP 18-8922.02/HV 99/6, SiO2 + 
5 % ZrO2, Fa. Grace mit 50 Gew.-% H3PO4) untersucht. 
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Abbildung 3.6: Einsatz des Katalysators UK 27 (HV 99/6, SiO2 + 5 % ZrO2 mit 50 Gew.-% 
H3PO4) 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar, S > 98,9 %, Katalysator: UK 27,  
E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
 
Mit dem Katalysator UK 27 konnte ein Umsatz von 10,0 % und eine sehr hohe 
Selektivität von mehr als 99 % erzielt werden. Dieser Umsatz ist jedoch schon um 
mehr als 4 % geringer als beim besten Katalysator UK 22 in dieser Screeningserie. 
Beim Katalysator UK 27 wurde ersichtlich, dass die Dotierung des Silikagels mit ca. 
5 % ZrO2 keinen Vorteil bezüglich des Umsatzes mit sich brachte. 
Allerdings wurde bei diesem Katalysator kein verstärktes Leaching von 
Phosphorsäure festgestellt. ICP-Untersuchungen ergaben keinen nennenswerten 
Verlust von Phosphor, da der Phosphorgehalt von 103,8 auf nur 100,4 mg P pro g 
Katalysator sank und sich die Differenz im Bereich des Messfehlers hielt. 
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3.1.3.4 Test mit Katalysator UK 21 
Im Versuch UK 143 wurde der Katalysator UK 21 (SP 18-8868.01/HV 99/5, SiO2 + 
2 % TiO2 mit 50 Gew.-% H3PO4) eingesetzt. 
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Abbildung 3.7: Einsatz des Katalysators UK 21 (HV 99/5 (SiO2 + 2 % TiO2) mit 50 Gew.-% 
H3PO4) 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar, S > 99 %, Katalysator: UK 21, 
E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
 
Mit dem Katalysator UK 21 wurde stets eine Selektivität von mehr als 99 % erzielt. 
Allerdings war der Umsatz mit 8,9 % der niedrigste in dieser Screeningserie. Die 
Dotierung des Silikagels mit ca. 2 % TiO2  hatte keinen positiven Einfluss auf den 
Umsatz. ICP-Untersuchungen zeigten auch bei diesem Versuch keinen großen 
Verlust an Phosphor. Der Phosphorgehalt sank von 102,5 mg auf lediglich 
98,6 mg P pro g Katalysator. Da diese Abweichung im Bereich der Mess-
ungenauigkeit liegt und der pH-Wert der Produktlösung stets im Bereich von pH 5 
lag, kann bei diesem Katalysator von einem geringen Leaching ausgegangen 
werden. Allerdings kann auch bei diesem Katalysator nach bisherigen 
Untersuchungen, keine Aussage darüber getroffen werden, ob die Dotierung mit TiO2 
die Bildung von β-Cristobalit langfristig vermeidet. 
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3.1.3.5 Reproduktionsversuche 
Die Versuche UK 132, 133 und 134 wurden bei 300 °C und 70 bar durchgeführt. Es 
wurde in allen drei Versuchen der Katalysator UK 20 (SP 18-8869/HV 97/4 SiO2 von 
Fa. Grace mit 50 Gew.-% H3PO4) eingesetzt. 
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Abbildung 3.8: Reproduktionsversuche mit UK 20 (HV 97/4 (SiO2) mit 50 Gew.-% H3PO4) 
Reaktionsbedingungen: T = 300 °C, p = 70 bar,  S > 96 %, Katalysator: UK 20,  
E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
 
In Abbildung 3.8 ist gut zu erkennen, dass die Schwankungen der Umsätze bis auf 
die Anfahrphase in den ersten 2 Stunden im Toleranzbereich lagen, die Umsätze 
wichen um weniger als 1 % vom Mittelwert ab. Im Durchschnitt lagen die Umsätze 
bei 11,5 % bezogen auf Wasser, wenn die Umsätze der Anfahrphase, d.h. die 
Umsätze der ersten 2 Stunden nicht berücksichtigt wurden. 
In dieser Versuchsreihe UK 132 – 134 konnte gezeigt werden, dass mit der neuen 
Ethanolanlage in Kombination mit dem neuen Gaschromatographen HP 6890 
reproduzierbare Ergebnisse gemessen werden konnten. 
Ein weiterer Versuch zur Reproduktion der Ergebnisse sollte bei industrienahen 
Bedingungen durchgeführt werden. Die Versuche UK 135, 136 und 137 wurden bei 
280°C und 55 bar durchgeführt. In diesen Versuchen wurde wie schon in der 
vorhergehenden Versuchsreihe der Katalysator UK 20 (HV 97/4 SiO2 mit 50 Gew.-% 
H3PO4) eingesetzt. 
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Abbildung 3.9: Reproduktionsversuche mit UK 20 (HV 97/4 (SiO2) mit 50 Gew.-% H3PO4) 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar,  S > 96 %, Katalysator: UK 20,  
E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
 
Es ist zu erkennen, dass die Verringerung der Temperatur von 300°C auf 280°C und 
die Verringerung des Druckes von 70 bar auf 55 bar zu einer Erhöhung des 
Umsatzes von durchschnittlich 11,4 % auf 12,8 % bezogen auf Wasser führte. Die 
Selektivität lag auch in dieser neuen Versuchsreihe stets über 96 %. Die Umsätze 
wichen mit Ausnahme des Versuchs UK 137 um weniger als 1 % vom Mittelwert ab. 
D.h., dass die Versuchsbedingungen sehr gut reproduzierbar sind und ein Vergleich 
von verschiedenen Katalysatoren aussagekräftig ist. 
Untersuchungen des Phosphorgehaltes mittels ICP ergaben eine Anfangs-
konzentration von 114 mg Phosphor pro g Katalysator. Nach der Reaktion sank der 
Gehalt an Phosphor auf durchschnittlich 102 mg Phosphor pro g Katalysator. Jedoch 
war der pH-Wert bei den untersuchten Produktlösungen stets bei ca. 5. Es konnte 
kein starkes Leaching von Phosphorsäure nachgewiesen werden. 
Insgesamt gesehen konnten sowohl unter diesen Versuchsbedingungen als auch bei 
300°C und 70 bar gut reproduzierbare Ergebnisse mit der Ethanolanlage erzielt 
werden, so dass ein Vergleich von verschiedenen Katalysatoren bei diesen 
Reaktionsbedingungen aussagekräftige Ergebnisse erbringen kann. 
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3.1.3.6 Vergleichskatalysator 
Im Versuch UK 149 wurde ein industrieller Vergleichskatalysator (UK 48 
Kieselgelträger HV 95/48 SiO2 mit 50 Gew.-% H3PO4) eingesetzt. 
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Abbildung 3.10: Einsatz des Vergleichskatalysators UK 48 (HV 95/48 (SiO2) mit 50 Gew.-% 
H3PO4) 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar, S >87 %, Katalysator: Vergleichskatalysator 
nicht gealtert, E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
 
Der Vergleichskatalysator war thermisch nicht gealtert. Die Selektivität bei diesem 
Katalysator lag niedrig zwischen 87,2 und 90,2 %. Der Umsatz war allerdings mit bis 
zu 15,8 % höher als bei den zuvor getesteten Katalysatoren. Es ist anzunehmen, 
dass ein wesentlicher Grund für den Umsatzrückgang beim Vergleichskatalysator der 
Verlust an Phosphorsäure in den ersten 6 Stunden war. In dieser Zeit betrug der pH-
Wert der Versuchslösung ca. 3 und stieg dann wieder auf ca. pH 4,5 an. Gemäß 
ICP-Untersuchungen sank der Gehalt an Phosphor um 14,3 % von 96,3 mg P pro g 
Katalysator auf 82,5 mg P pro g Katalysator. Alle zuvor untersuchten Katalysatoren 
hatten einen geringeren Phosphorsäureaustrag. Daher kann angenommen werden, 
dass die Standzeit des industriellen Katalysators UK 48 geringer ist als bei den zuvor 
untersuchten SPA-Katalysatoren, auch wenn UK 48 mit 15,8 % Umsatz von allen 
eingesetzten Katalysatoren den höchsten Umsatz erzielte. 
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3.1.3.7 Vergleich aller eingesetzter Katalysatoren 
Abbildung 3.11 zeigt die Umsätze und die Selektivitäten aller Katalysatoren nach 14 
Stunden Versuchsdauer. 
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Abbildung 3.11: Vergleich aller Trägermaterialien 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar, Katalysator: UK 20, 21, 22, 26, 27, 48, 
E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
 
Der Umsatz vom Katalysator UK 22 (HV 97/6 (SiO2) mit 50 % H3PO4) war mit 14,3 % 
nach 14 Stunden TOS mit Abstand am besten. Die Katalysatoren UK 20 (HV 97/4 
(SiO2) mit 50 % H3PO4) und UK 26 (HV 98/3 (SiO2) mit 50 % H3PO4) folgen mit 
13,1 % bzw. 12,0 % Umsatz. Die mit ZrO2 bzw. TiO2. dotierten Katalysatoren UK 27 
und UK 21 lagen mit 10,4 % bzw. 9,0 % weit unter den Umsätzen der anderen drei 
Katalysatoren. Der Vergleichskatalysator UK 48 zeigte mit 14,3 % einen genauso 
hohen Umsatz wie UK 22 nach 14 Stunden Versuchszeit. Allerdings war die 
Selektivität des UK 22 mit 95,1 % deutlich höher als beim Vergleichskatalysator mit 
90,2 %. 
Es kann allgemein festgestellt werden, dass mit abnehmendem Umsatz die 
Selektivität ansteigt. 
Beim Austrag von Phosphorsäure fiel besonders der starke Austrag von 
Phosphorsäure beim Katalysator UK 22 in den ersten 6 Stunden des Versuches auf. 
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Dieser Austrag konnte jedoch nur über pH-Messungen nicht aber durch die ICP-
Untersuchungen bestätigt werden. Allerdings konnte nach diesen 6 Stunden kein 
weiterer erhöhter Phosphorsäuregehalt in der Produktlösung festgestellt werden. Der 
pH-Wert lag bei ca. 5. Dies entspricht ungefähr dem pH-Wert der normalen nicht 
angesäuerten Produktlösung. Der Katalysator UK 22 zeigte in diesem Zeitraum 
keinen Verlust an Aktivität. Hingegen konnte beim Vergleichskatalysator sowohl über 
den pH-Wert der Produktlösung als auch über die anschließende ICP-Untersuchung 
ein Verlust von Phosphor von ca. 14 % festgestellt werden. Parallel zum Austrag an 
Phosphorsäure fiel bei diesem Katalysator der Umsatz von maximal 15,8 % nach 6 
Stunden Versuchszeit auf 14,3 % nach 14 Stunden. 
Bei allen anderen eingesetzten Katalysatoren konnte während der Reaktion stets ein 
pH-Wert von 5 gemessen werden. Daher kann davon ausgegangen werden, dass es 
während der Reaktion zu keinem nennenswerten Austrag von Phosphorsäure kam. 
Allerdings weisen die ICP-Untersuchungen auf einen z.T. starken Austrag von 
Phosphorsäure beim Katalysator UK 26 hin. Dieser verlor ca. 46 % Phosphor. Ein 
Grund für den extrem hohen Verlust kann in der Kondensation von Wasser auf dem 
Katalysatorbett nach dem Abfahren der Reaktion liegen, da während des Versuches 
keine größeren Mengen Phosphorsäuren über die pH-Wertmessungen 
nachgewiesen werden konnten. 
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3.1.4 Test thermisch behandelter Katalysatoren 
Folgende Katalysatoren UK 20 (HV 97/4 mit 50 Gew.-% H3PO4), UK 21 (HV 99/5 mit 
50 Gew.-% H3PO4), UK 22 (HV 97/6 mit 50 Gew.-% H3PO4) und der industrielle 
Vergleichskatalysator UK 48 wurden 12 Stunden bei 950°C thermisch behandelt. Es 
sollte hiermit die Auswirkung der thermischen Alterung auf die Aktivität der 
Katalysatoren sowie die Bildung von β-Cristobalit untersucht werden. Ferner sollte 
das Experiment zeigen, ob eine Dotierung mit 2 % TiO2 bei UK 21 die Bildung von β-
Cristobalit verhindert bzw. zurückdrängt. Bei entsprechenden Untersuchungen 
konnte C. Fougret bei fester Phosphorsäure die Bildung von β-Cristobalit nachweisen 
[42]. 
3.1.4.1 Test vom kalzinierten Katalysator UK 20 
Im Versuch UK 144 wurde der Katalysator UK 20 (SP18-8869/HV 97/4 (SiO2) mit 
50 Gew.-% H3PO4/ 12 h bei 950°C kalziniert) eingesetzt. 
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Abbildung 3.12: Versuch UK 144 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar, Katalysator: UK 20 (HV97/4, 12 h bei 
950°C), 
E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
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Durch die Kalzinierung wurde der Katalysator UK 20 fast völlig deaktiviert. Der 
Umsatz fiel von ca. 12,5 % auf 1,5 %. Die Selektivität stieg von ca. 96 % auf 99,9 %. 
Die Deaktivierung ist auf die Sinterung des Katalysators zurückzuführen. Wie aus 
den röntgenspektroskopischen Untersuchungen und der Quecksilberporositäts-
messung (siehe S. 72) hervorging, war der Katalysator nach der thermischen 
Behandlung noch immer überwiegend amorph. Einige Signale bei den 
röntgenspektroskopischen Untersuchungen ließen jedoch auf die Bildung von 
Si5(PO4)6O schließen. 
Der Phosphorgehalt sank während der Reaktion von 108,9 mg auf 55,7 mg P pro g 
Katalysator. Es ist davon auszugehen, dass ein Großteil der Phosphorsäure während 
der Anfahrphase vom Katalysator gewaschen wurde, da während der Reaktion die 
Produktlösung einen pH-Wert von 5 aufwies und es zu keinem nennenswerten 
Austrag von Phosphorsäure kam. 
3.1.4.2 Versuch mit dem kalzinierten Katalysator UK 22 
Im Versuch UK 146 wurde der Katalysator UK 22 (HV 97/6 (SiO2) mit 50 Gew.-% 
H3PO4/ 12 h bei 950°C kalziniert) eingesetzt. 
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Abbildung 3.13: Versuch: UK 146 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar, Katalysator: UK 22 (HV97/6, 12 h bei 
950°C), E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
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Die röntgenspektroskopischen Untersuchungen (siehe S. 149) zeigten ebenfalls ein 
amorphes Material mit Siliziumphosphatphasen wie z.B. Si5(PO4)6O. Der Umsatz von 
14,3 % ging nach der Kalzinierung auf 6,9 % zurück. Die Selektivität änderte sich im 
Reaktionsverlauf nur geringfügig und lag bei ca. 96 %. Auch bei diesem Katalysator 
wurde durch die thermische Behandlung eine Sinterung hervorgerufen, die zu einer 
Veränderung der Oberfläche des Katalysators und damit zu einem Umsatzrückgang 
führte. 
Der Phosphorgehalt sank während des Versuchs bei diesem Katalysator von 
119 mg P pro g Katalysator auf 86,2 mg P pro g Katalysator. Es kann angenommen 
werden, dass der Austrag an Phosphorsäure nicht während der Reaktion stattfand, 
da die Produktlösung stets einen pH von 5 hatte. 
3.1.4.3 Untersuchung vom kalzinierten Vergleichskatalysator UK 48 
Im Versuch UK 147 werden der Umsatz und die Selektivität des 
Vergleichskatalysators (HV 95/48 (SiO2) mit 50 Gew.-% H3PO4/ 12 h bei 950°C 
kalziniert) gezeigt. 
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Abbildung 3.14: : Versuch: UK 147 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar, Katalysator: UK 48  
(12 h bei 950 °C), E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
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Der in Versuch UK 147 eingesetzte Vergleichskatalysator sinterte ebenfalls bei der 
Kalzinierung und wies bei den röntgenspektroskopischen Untersuchungen (siehe S. 
149) eine zumeist amorphe Struktur auf, die Siliziumphosphatverbindungen wie z.B. 
Si5(PO4)6O enthielt. Der Umsatz dieses Katalysators lag zwischen 7,3 und 7,5 % bei 
mehr als 97 % Selektivität. Gegenüber dem thermisch nicht gealterten Katalysator 
sank der Umsatz um 6,8 %. Der Vergleichskatalysator verlor im Gegensatz zu den 
anderen thermisch behandelten Katalysatoren nicht viel Phosphor. Der pH-Wert der 
Produktlösung lag stets bei ca. 5. Der Phosphorgehalt sank auch nur geringfügig von 
87,5 mg P pro g Katalysator auf 84,1 mg P pro g Katalysator. 
3.1.4.4 Test vom kalziniertem Katalysator UK 21 
Im Versuch UK 145 wurde der bei 950°C kalzinierte Katalysator UK 21 (SP18-
8868.01/HV 99/5 mit 50 Gew.-% H3PO4/ 12 h bei 950°C kalziniert) eingesetzt. 
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Abbildung 3.15: Versuch: UK 145 
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar, Katalysator: UK 21 (HV99/5 (SiO2 + 2 % 
TiO2) mit 50 Gew.-% H3PO4), 12 h bei 950°C), E/W = 2 +  7,5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 % 
 
Beim Katalysator UK 21 konnte keine sichtbare Veränderung durch die thermische 
Behandlung festgestellt werden. Es kam zu keiner Bildung von Sinterprodukten, wie 
es bei allen übrigen kalzinierten Katalysatoren UK 20, UK 22 und dem 
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Vergleichskatalysator UK 48 der Fall war. Bei der Untersuchung mittels XRD konnte 
eine zumeist nur amorphe Struktur ermittelt werden. Einige Reflexe wiesen auf 
vorhandene Siliziumphosphatverbindungen wie z.B. Si5(PO4)6O hin. Der Katalysator 
verlor ca. 24 % Phosphor. So sank der Phosphorgehalt von 107,1 mg P pro g 
Katalysator auf 81,5 mg P pro g Katalysator. Während der Reaktion wies die 
Produktlösung, wie bei den anderen Katalysatoren, einen pH von ca. 5 auf. Daher ist 
es wahrscheinlich, dass die Phosphorsäure beim Anfahren der Reaktion 
ausgetragen wurde. 
Der Katalysator UK 21 hatte vor der Kalzinierung einen Umsatz von maximal 9,0 % 
und 99,2 % Selektivität. Nach der thermischen Behandlung stieg der Umsatz auf bis 
zu 11,8 % und die Selektivität sank auf 96 %. Der Abfall auf 10,3 % Umsatz nach 14 
Stunden TOS ist eventuell mit einem etwas geringeren Ethylenfluss zu erklären, da 
der Ethylenfluss von 12 L/h auf 11 L/h gefallen war. Dadurch lag das molare Ethylen-
Wasserverhältnis bei nur 1,85. Daher lässt der Umsatzrückgang nach 14 h nicht auf 
eine Deaktivierung des Katalysators schließen. 
3.1.4.5 Vergleich der thermisch gealterten Katalysatoren 
In der folgenden Abbildung werden die Umsätze aller thermisch gealterten 
Katalysatoren nach 14 Stunden Versuchsdauer dargestellt. 
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Abbildung 3.16: Vergleich der kalzinierten Katalysatoren  
Reaktionsbedingungen: T = 280 °C, p = 55 bar,  S > 96,0 %,  
Katalysator: UK 20, 21, 22 und 48, 
E/W = 2 +  5 %, WHSVH20 = 2 h-1 +  5 %, TOS: 14 h 
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Anhand der Abbildung 3.16 ist sehr gut zu erkennen, dass sich bei allen 
Katalysatoren mit Ausnahme des Katalysators UK 21 (HV99/5 (SiO2 + 2 % TiO2 mit 
50 Gew.-% H3PO4) der Umsatz nach der Kalzinierung verschlechterte. Beim 
Katalysator UK 21 verbesserte sich der Umsatz von 9,0 auf 10,4 %. Die Selektivität 
sank parallel dazu von über 99 % auf ca. 96 %. Besonders stark wurde der 
Katalysator UK 20 durch die Kalzinierung deaktiviert. So sank der Umsatz von 
12,5 % auf 0,6 %. Bei dem Katalysator UK 22 und beim Vergleichskatalysator UK 48 
gingen die Umsätze um ca. 50 % zurück. Die Selektivität allerdings stieg beim 
Vergleichskatalysator von 90,2 auf 97,3 %. 
 
Bei keinem der vier Katalysatoren konnte ein starker Austrag an Phosphorsäure wie 
beim unkalzinierten Vergleichskatalysator während der Reaktion festgestellt werden, 
da bei allen Reaktionen die Produktlösungen stets einen pH-Wert von ca. 5 
aufwiesen. 
 
Die röntgenspektroskopischen Untersuchungen ergaben bei allen Katalysatoren eine 
amorphe Struktur, in denen einige Reflexe auf Siliziumphosphatphasen wie z.B. 
Si5(PO4)6O hinwiesen. Alle untersuchten Proben waren stark amorph und zeigten 
geringe Spuren von Siliziumphosphaten wie z.B. Si5(PO4)6O. C. Fougret konnte bei 
dieser Art der thermischen Behandlung von „Fester Phophorsäure“ β-Cristobalit 
nachweisen. Allerdings handelte es sich um ein anderes Trägermaterial basierend 
auf Kieselgel, das mit 7,9 Gew.-% Phosphorsäure imprägniert worden war. Bei einer 
Imprägnierung der Probe mit 15,6 Gew.-% Phosphorsäure und einer anschließenden 
thermischen Behandlung waren die Reflexe für β-Cristobalit schwächer ausgeprägt. 
Bei höheren Konzentrationen von Phosphorsäure waren keine Reflexe von β-
Cristobalit zu erkennen [42]. Die Untersuchungsergebnisse von C. Fougret 
betreffend Silicaträger, die mit mehr als 15 Gew.-% Phophorsäure imprägniert sind, 
konnten bei diesen Experimenten bestätigt werden. 
 
Durch die Kalzinierung entstand bei den Proben UK 20 (HV 97/4 mit 50 Gew.-% PA), 
UK 22 (HV 97/6 mit 50 Gew.-% PA) und dem Vergleichskatalysator UK 48 eine 
Schmelze, die bei Abkühlung zu einer glasartigen Masse erstarrte. Nur der 
Katalysator UK 21 (HV99/5 (SiO2 + 2 % TiO2) mit 50 Gew.-% H3PO4) sinterte nicht 
und behielt seine Korngröße bei, so dass dieser nach dem Sieben direkt wieder in 
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die Reaktion eingesetzt werden konnte. Es zeigte sich, dass der Zusatz von 2 % TiO2 
den Träger resistenter gegen thermische Einflüsse macht. Diese thermische 
Resistenz schlägt sich auch auf die Aktivität des Katalysators UK 21 nieder, da 
dieser Katalysator als einziger der getesteten Katalysatoren keinen Umsatzrückgang 
verzeichnete. Im Gegensatz zu den anderen Katalysatoren stieg der Umsatz dieses 
Katalysators sogar um 1,4 auf 10,4 % an. 
3.1.5 Charakterisierung verschiedener Ethanolkatalysatoren 
Es wurden zwei Katalysatoren UK 20, UK 21 für die Untersuchungen mittels 1H-
MAS-NMR ausgesucht. Sie unterschieden sich wesentlich durch ihre 
Trägermaterialien. UK 20 wurde aus dem industriell genutzten Silicagelträger 
HV 97/4 durch Imprägnierung mit 50 Gew.-% Phosphorsäure hergestellt. UK 21 
wurde aus einem neuen Trägermaterial HV 99/5, das aus Silicagel mit 2% TiO2 
besteht und mit 50 Gew.-% Phosphorsäure imprägniert wurde, nach dem gleichen 
Verfahren wie UK 20 dargestellt. 
3.1.5.1 Untersuchung von fester Phosphorsäure mit 1H-MAS-NMR  
Die besagten Katalysatoren wurden vor und nach der Reaktion mit 1H-MAS-NMR 
untersucht. Bei UK 20 konnten 4 Signale zugeordnet werden. Das stärkste Signal 
wurde bei 10,15 ppm gemessen. Dieses kann auf die stark aziden Protonen der 
festen Phosphorsäure zurückgeführt werden. In der Literatur wurde die Signallage für 
Protonen von Supersäuren schon beschrieben. So wurden mit konzentrierter H2SO4 
Signale bei 10,9 und 10,1 ppm, mit fester Triflouromethansulfonsäure Monohydrat 
Signale bei 10,6 ppm und mit Nafion Signale bei 10,4 ppm nachgewiesen [141]. Die 
Signale bei 1,12 und 1,56 ppm konnten auf Silanolsignale von SiOH-Gruppen 
zurückgeführt werden. Das Signal bei 3,37 ppm war ein Anzeichen für das 
Vorhandensein von Spuren von Aluminium im Silicagel, da es das Protonensignal 
von einer SiOHAl-Gruppe ist. Die Signallage deutet auf „Extra-framework Aluminium“ 
hin [142]. Aluminium konnte in Spuren auch in der ICP-Analyse von UK 20 
festgestellt werden. Das zuletzt erwähnte Signal fehlte völlig beim Katalysator UK 21, 
da bei diesem Träger kein Aluminium als Verunreinigung vorhanden ist. Es waren 
nur zwei Signale bei 1,85 ppm für die Silanolgruppen und bei 10,15 ppm für die 
aziden Protonen der festen Phosphorsäure zu erkennen, bei denen das Signal bei 
1,85 ppm etwa nur 50 % der Intensität vom Signal bei 10,15 ppm aufwies.  
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Nach dem Einsatz im Versuch UK 143 (14 Stunden bei 280°C und 55 bar) 
veränderten sich die Intensitäten der Signale erheblich. Die Intensität der Signale für 
die Silanolgruppe betrug weniger als 1 % der Intensität, die das Signal für azide 
Protonen erreichte. Ferner verschob sich das Signal für azide Protonen von 
10,15 ppm auf 10,3 ppm bei UK 21(UK 143) und 10,4 ppm bei UK 20 (UK 135). Die 
gleiche Verschiebung der Signale für die aziden Protonen sowie eine Verringerung 
der Intensität der Signale für die Silanolgruppe konnte auch bei dem Katalysator 
UK 20 nach dem Versuch UK 135 (14 Stunden bei 280°C und 55 bar) beobachtet 
werden. 
Es konnte anhand der 1H-MAS-NMR-Untersuchung aufgrund der Tieffeld-
verschiebung festgestellt werden, dass die Azidität der Protonen während der 
Reaktion zunimmt. Die Anzahl der unverbrückten SiOH-Gruppen nimmt stark ab. 
Weiterhin konnte eine Verunreinigung des Trägermaterials vom Katalysator UK 20 
(HV 97/4) mit Aluminium nachgewiesen werden. 
3.1.5.2 Untersuchung von fester Phosphorsäure mit 31P-MAS-NMR  
Bei den 31P-MAS-NMR-Untersuchungen werden die verschiedenen Gruppen der 
Phosphorsäure dargestellt. Diese können grob in vier Gruppen unterteilt werden. Q0= 
Orthophosphorsäure, Q1= Endgruppe, Q2= Kettenglied und Q3= Verzweigungsglied 
[44]. 
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Abbildung 3.17: Bindungsarten der Phosphorsäure 
 
Mit zunehmender Bindungsstärke kommt es beim 31P-MAS-NMR zu einer 
Hochfeldverschiebung. D.h., dass von Q0 nach Q3 die in ppm gemessenen Werte 
abnehmen. Es wurden zuerst verschiedene Phosphorsäuretypen Ortho-, 
Diphosphor-, Meta- und Polyphosphorsäure NMR-spektroskopisch untersucht. Die 
chemische Verschiebungen δ stimmten mit der Literatur überein [143, 144] und 
werden in Abbildung 3.17 wiedergegeben.  
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In Diphosphorsäure konnten Q0 und Q1 nachgewiesen werden. Bei der 
Untersuchung von Meta- und Polyphosphorsäure wurden Signale für Q0, Q1 und Q2 
gemessen. 
Bei den Katalysatoren UK 20 und UK 21 konnten vor dem Einsatz in der 
Ethanolanlage nur die Phosphorspezies Q0 (0 ppm) und Q1 (- 10,85 ppm) festgestellt 
werden. Bei einem 31P-MAS-NMR Experiment nach der Reaktion (14 Stunden bei 
280°C und 55 bar) wurden beim Katalysator UK 20 (Versuch UK 135) Signale für die 
Phosphorspezies Q0 (-0,8 ppm), Q1 (-12,53 ppm), Q2 (-31,7 ppm) und 
Silicaorthophosphat (-44,5 ppm) ermittelt. Beim Katalysator UK 21 konnten nach dem 
Versuch UK 143 die Signale Q0 (0,24 ppm), Q1 (-11,33 ppm), Q2 (-27,48, -30,61 und 
–33,02 ppm) gemessen werden. Die Bildung von Silicaorthophosphat erfolgte im 
Versuch UK 143 im Gegensatz zu dem Versuch UK 135 nur in geringen Mengen, so 
dass die Intensität der Signale sehr gering ist. Durch eine Kalzinierung über 12 
Stunden bei 950°C wurde UK 21 thermisch gealtert. Bei der Untersuchung der 
Phosphorspezies konnte nur ein breites Signal mit einem Maximum bei –44,4 ppm 
ermittelt werden. Durch die thermische Behandlung bildete sich verstärkt 
Silicaorthophosphat. Allerdings war der Katalysator UK 21 der einzige SPA-
Katalysator, der nach der thermischen Behandlung seine Körnung beibehielt. Alle 
anderen SPA-Katalysatoren verschmolzen zu einem glasartigen Material. 
Abschließend kann festgehalten werden, dass bei den Reaktionsbedingungen für die 
Hydratisierung von Ethylen zu Ethanol Ortho- und Diphosphorsäure kondensiert, so 
dass nur noch geringe Anteile der niedermolekularen Phosphorsäurespezies 
vorhanden sind. Es bilden sich verstärkt höhermolekulare Kondensationsprodukte 
der Phosphorsäure. 
3.1.5.3 Untersuchung von fester Phosphorsäure mit 29Si-MAS-NMR  
Die Silikate können in fünf Gruppen unterteilt werden. Beim Trägermaterialien für 
UK20 (HV 97/4 SiO2) und für UK 21 (HV 99/5 SiO2+TiO2) konnten Signale von Q2, Q3 
und Q4 gemessen werden. Allerdings zeigte sich, dass bei HV 97/4 das Q3-Signal 
eine zweimal größere Intensität besaß als das Q4-Signal. Beim Träger HV 99/5 war 
das Verhältnis der Intensität von Q4 zu Q3 ca. 2 zu 1. Daraus kann geschlossen 
werden, dass der Vernetzungsgrad von HV99/5 höher ist als bei HV 97/4. 
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Abbildung 3.18: Bausteine von Kieselgel 
 
Nach der Imprägnierung mit Phosphorsäure ändert sich das Verhältnis der Intensität 
von Q3 zu Q4 beim Katalysator UK 20 stark. Die Intensität des Signals für Q4 ist nun 
um etwa 25 % stärker als die Intensität vom Q3-Signal. Dies weist auf eine weitere 
Vernetzung des Silikagels während der Imprägnierung hin. Beim Katalysator UK 21 
ist keine wesentliche Veränderungen des Intensitätsverhältnisses von Q3 zu Q4 nach 
der Imprägnierung von HV 99/5 mit Phosphorsäure zu erkennen. 
Nach der Reaktion (14 Stunden bei 280°C und 55 bar) verändert sich dieses 
Verhältnis nur unwesentlich. Allerdings entsteht bei beiden Katalysatoren ein neues 
Signal  bei –211 ppm. Dieses Signal ist oktaedrisch koordiniertes Silizium, wie es 
beim Si(HPO4)2 • H2O vorhanden ist [143]. 
Aus den Untersuchungen geht hervor, dass der Vernetzungsgrad von HV 99/5 
größer ist als beim Träger HV 97/4. Bei beiden Katalysatoren UK 20 und UK 21 
entsteht Silicaorthophosphat während der Reaktion, so dass ein Teil der 
Phosphorsäure an den Träger gebunden wird. Unter Einbeziehung der Ergebnisse 
von den 31P-MAS-NMR-Untersuchungen ist zu erkennen, dass der Katalysator 
UK 21 wesentlich weniger Silicaorthophosphat als der Katalysator UK 20 bildet. 
Daraus kann geschlossen werden, dass die Dotierung mit TiO2 beim Träger HV 99/5 
eine Bildung von Silicaorthophosphat verlangsamt. 
3.1.6 Quecksilberporositätsmessungen 
Porositätsmessungen zur Bestimmung der Oberflächen sowie der Meso- und 
Makroporen wurden von der Firma Grace GmbH mit einem Pascal 440 bei 
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Qecksilberdrücken von 0 - 400 bar durchgeführt. Es wurden 3 Katalysatoren UK 20 
(HV 97/4, SiO2 mit 50 Gew.-% H3PO4), UK21 (HV 99/5, SiO2 + 2 Gew.-% TiO2 mit 50 
Gew.-% H3PO4) und UK 27 (HV 99/6, SiO2 + 5 Gew.-% ZrO2 mit 50 Gew.-% H3PO4) 
vor der Reaktion, nach der Reaktion und in den exemplarischen Fällen von UK 20 
und UK 21 auch nach einer Kalzination, die über 12 Stunden bei 950°C durchgeführt 
wurde, untersucht. 
Tabelle 3.2: Ergebnisse der Quecksilberporositätsmessungen bei 400 bar 
Katalysator 
(Versuch) 
APD/nm 
v.R. 
m²/g(Kat.
) 
v.R. 
APD/nm 
n.R. 
m²/g(Kat.) 
n.R. 
APD/nm 
K + n.R. 
m²/g(Kat.) 
K + n.R. 
UK 20 13,9 109,3     
UK 21 12,7 120,7     
UK 27 10,4 169,2     
UK 20 
(UK 135) 
  477,4 10,2   
UK 27 
(UK 142) 
  429,9 4,9   
UK 21 
(UK 143) 
  636,4 7,5   
UK 20 
(UK 144) 
    50990,8 0,1 
UK 21 
(UK 145) 
    47330,4 5,7 
APD: Average Pore Diameter (durchschnittlicher Porendurchmesser) 
Kat.: Katalysator 
v.R.: Vor der Reaktion 
n.R.: Nach der Reaktion (280°C, 55 bar, TOS 14 h) 
K + n.R.: Katalysator nach einer Kalzinierung bei 950°C / 12 Stunden und nach der Reaktion 
 
Die Porenverteilung von den drei Katalysatoren entspricht etwa den Datenblättern. 
UK 20 hat mit 13,9 nm gefolgt von UK 21 mit 12,7 nm und UK 27 mit 10,4 nm den 
größten durchschnittlichen Porendurchmesser. Die größte spezifische Oberfläche 
hatte wie vom Trägermaterial zu erwarten war UK 27 mit 169,2 m²/g. 
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Allerdings täuscht diese Oberfläche darüber hinweg, dass erst bei einem 
Quecksilberdruck von über 70 bar bei UK 20, von über 90 bar bei UK 21 und sogar 
erst bei über 100 bar bei UK 27 eine spezifische Oberfläche von über 10 m²/g(Kat.) 
gemessen werden konnte. Daher kann davon ausgegangen werden, dass die Poren 
des Trägers durch die Imprägnierung mit 50 Gew.-% Phosphorsäure von einer 
Schicht aus Ortho-und Diphosphorsäure bedeckt ist. Dies bestätigt Lorenzelli et al., 
der in Untersuchungen herausgefunden hat, dass eine PO4-Einheit ca. 24 Å bedeckt 
[45]. Daraus kann gefolgert werden, dass die Oberfläche des Trägermaterials mit 
„Multilayer“ bestehend aus Ortho-und Diphosphorsäure bedeckt ist. Diese Schicht 
kann nur bei hohen Drücken durchbrochen werden, so dass die Poren und die 
spezifische Oberfläche nicht durch eine BET-Oberflächen-Untersuchung sondern nur 
durch eine Quecksilberporositätsmessung ermittelt werden konnte. Alle zuvor 
durchgeführten BET-Untersuchungen von SPA-Katalysatoren waren daher wenig 
aussagekräftig, da bei allen mit Phosphorsäure imprägnierten Trägermaterialien nur 
Oberflächen von weniger als 10 m²/g(Kat.) gemessen werden konnten. 
 
Nach der Reaktion (14 Stunden bei 280°C und 55 bar) konnten die spezifischen 
Oberflächen auch erst bei einem Quecksilberdruck von mehr als 300 bar gemessen 
werden. Zwischen 30 und 100 bar Druck wichen die spezifischen Oberflächen mit ca. 
3 m²/g(Kat.) kaum voneinander ab. D. h., dass bei den Reaktionsbedingungen sich 
die zur Verfügung stehenden spezifischen Oberflächen bei einer Imprägnierung mit 
hohen Konzentrationen an Phosphorsäure bei den Katalysatoren nur geringfügig 
voneinander unterscheiden. Der Einfluss der Poren des ursprünglichen 
Trägermaterials zeigt nur eine geringe Bedeutung, da nach der Reaktion nicht das 
Material mit den ursprünglich größten Porendurchmesser UK 20 (HV 97/4) sondern 
der Katalysator UK 21 mit dem etwas kleineren durchschnittlichen 
Porendurchmesser mit Abstand den größten durchschnittlichen Porendurchmesser 
mit 636 nm hatte. 
 
Daraus kann gefolgert werden, dass nur bei einer Imprägnierung mit kleinen Mengen 
an Phosphorsäure die Porenstruktur und die spezifische Oberfläche des 
Trägermaterials einen großen Effekt auf die Reaktion ausüben kann. Jedoch konnte 
durch die Kalzinierung und den anschließenden Einsatz der Katalysatoren gezeigt 
werden, dass der Zusatz von 2% TiO2 beim Silikagelträger eine wesentliche 
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Verbesserung der thermischen Stabilität im Vergleich mit anderen Silikagelträgern 
bewirkte. So verkleinerte sich die spezifische Oberfläche von UK 21 auf maximal 
5,7 m²/g(Kat.). Bei einem Druck zwischen 30 und 100 bar lag die spezifische 
Oberfläche sogar nur noch bei 1,7 m²/g(Kat.), aber trotzdem verlor der Katalysator in 
Versuch UK 145 gegenüber UK 143 nicht an Aktivität. Alle anderen 
Trägermaterialien auf der Basis von Silikagel ohne weitere Zusätze sinterten bei der 
Kalzinierung zu einer glasartigen Masse mit einer spezifischen Oberfläche von nur 
0,1 m²/g(Kat.) und zeigten eine sehr geringe Aktivität für die Hydratisierung von 
Ethylen zu Ethanol. 
 
Abschließend kann festgehalten werden, dass weniger die Oberflächenstruktur als 
vielmehr das Trägermaterial bei einer Imprägnierung mit 50 Gew.-% Phosphorsäure 
einen wesentlichen Einfluss auf die Aktivität des Katalysators hat. So zeigte sich 
beim Katalysatorscreening, dass Trägermaterialien auf der Basis von reinem 
Silicagel ohne den Zusatz von TiO2 oder ZrO2 nach 14 h TOS bei 280°C und 55 bar 
12-14 % Umsatz erzielten, während Katalysatoren mit einer Dotierung von 2 Gew.-% 
TiO2 bzw. 5 Gew.-% ZrO2 nur zwischen 9 und 10 % Umsatz erreichten. 
Allerdings konnte durch die Dotierung mit TiO2 beim Katalysator UK 21 eine 
wesentliche Verbesserung der thermischen Stabilität erzielt werden, da dieser 
Katalysator als einziger Träger nach einer Kalzinierung nicht an Aktivität einbüßte. 
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3.2 Modifizierung von Oleochemikalien 
Der Einsatz von nativen Öl in der Schmierstoffindustrie scheitert häufig noch an der 
zumeist geringen Oxidationsbeständikeit der ungesättigten Fettsäuren. Daher wurde 
die Möglichkeit in Betracht gezogen, Carbonsäuren an die Doppelbindung von 
Ölsäuremethylester zu addieren. Durch die Absättigung der Doppelbindungen der 
ungesättigten Fettsäuren mit Carbonsäuren, soll die Oxidationsbeständigkeit der neu 
entstehenden Alkyloxyverbindungen gegenüber den Ausgangsverbindungen 
gesteigert werden. Die Steigerung der Oxidationsbeständigkeit soll einhergehen mit 
einer Steigerung der Viskosität und einem nahezu unveränderten Kältefließverhalten. 
 
Die direkte Addition von Ameisensäure an Ölsäuremethylester ist bekannt. Allerdings 
fand das Produkt keine Verwendung als Schmierstoff. Durch anschließende 
Verseifung dieses Esters kann der 9 (10)-Hydroxystearinsäuremethylester hergestellt 
werden [145, 146]. Es wurde von Knight et al. [145, 146] berichtet, dass sich bis zu 
70 % Ausbeute an Hydroxystearinsäuremethylester erzielen lassen.  
Ferner wurde die Addition von Essigsäure an Ölsäuremethylester mit bis zu 30 % 
Ausbeute in Anwesenheit von Perchlorsäure durchgeführt [145, 146]. In einer 
weiteren Veröffentlichung [147] wurde besonders die Addition von Essigsäure an 
Ölsäuremethylester in Gegenwart des heterogenen stark sauren Ionenaustauscher 
Amberlyst 15 untersucht. Unter optimierten Bedingungen konnten bis zu 42 % 
Acetoxystearinsäuremethylester durch Gas-Flüssig-Chromatographie nachgewiesen 
werden. Des Weiteren wurde noch vom Umsatz von Propion- und Buttersäure mit 
Ölsäuremethylester berichtet. Allerdings waren hierbei die Ausbeuten geringer. Auch 
Black et al. nutzte die Verbindungen, um sie anschließend durch Verseifung in den 
entsprechenden Hydroxystearinsäuremethylester zu überführen [147]. 
 
Das Ziel dieser Arbeit ist die Entwicklung von neuartigen, oxidationsstabileren, 
ökotoxikologisch unbedenklichen, schnell biologisch abbaubaren Schmierstoffen und 
Druckübertragungsmittel auf der Basis von Fettsäureestern. 
 
Zur Verbesserung der Oxidationsbeständigkeit der ungesättigten Fettsäureester 
sollen diese durch Addition von organischen Säuren an deren Doppelbindungen 
abgesättigt werden. Es sollen vor allem Neosäuren eingesetzt werden. Diese haben 
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den Vorteil, dass sie aufgrund ihres quartären α-C-Atoms oxidations- und 
hydrolysestabiler sind als andere organische Säuren. 
 
Die in der ersten Phase hergestellten potentiellen Schmierstoffe sollten in der 
zweiten Phase in den Technikumsmaßstab überführt werden, um diese den anderen 
Teilprojekten im Sonderforschungsbereich 442 für tribologische und ökotoxi-
kologische Tests zugänglich zu machen. Daher wurde neben den Screeningtests 
auch ein Scale-up von erfolgreich durchgeführten Versuchen vorgenommen. 
3.2.1 Addition von organischen Säuren an Ölsäuremethylester 
In diesem Kapitel wird die Addition von organischen Säuren und Neosäuren an die 
Doppelbindung von Ölsäuremethylester beschrieben. Zu diesem Zweck wurden 
insgesamt 33 saure heterogene Katalysatoren getestet. Es wurden zunächst 
kommerziell erhältliche Säuren, wie Ameisen-, Essig- und Pivalinsäure eingesetzt, 
um den Einfluss von der Azidität und der Struktur der Säure bei dieser 
Additionsreaktion an einem relativ einfachen Modell zu untersuchen. Später wurde 
die Addition von im Institut neu synthetisierten Neosäuren wie z.B. der 3-Benzyloxy-
2,2-dimethylpropionsäure untersucht. 
 
+
acider
R3: H (FSM), CH3 (ASM), (CH3)3C (DPSM), C(CH3)2-CH2-O-CH2-Ph (BSM) 
O
OCO2H Katalysator
R1: H3C-(CH2)6-CH2-   R2: -(CH2)7-CO2CH3
R1 R2
R3 R
3
R2
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Abbildung 3.19: Elektrophile Addition von Carbonsäuren an Ölsäuremethylester 
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Das Ausgangsmaterial für die nachfolgend beschriebenen Versuche war technischer 
Ölsäuremethylester, da dieser kostengünstig ist und wesentlich leichter mittels GC-
Analytik untersucht werden kann als z.B. Rapsöl. 
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Abbildung 3.20: Fettsäureverteilung im technischen Ölsäuremethylester 
 
Auf diese Weise konnte an einem einfachen Modell untersucht werden, ob die 
Addition von organischen Säuren an die Doppelbindung von einfach ungesättigten 
Fettsäureester durchführbar ist, und welche Veränderung die Modifizierung bezüglich 
der Oxidationsstabilität, der tribologischen und nicht zuletzt der ökotoxikologischen 
Eigenschaften bewirkt. Es wurde auf den Einsatz eines reinen Ölsäuremethylester 
verzichtet, da eine weitere Aufbereitung des Ölsäuremethylesters sehr aufwendig ist 
und auch im späteren Verfahren aus Kostengründen keine reinen Ölsäureester 
eingesetzt werden können. Daher beziehen sich alle Angaben bezüglich Umsatz und 
Selektivität immer relativ auf die Menge von Ölsäuremethylester, die in dem 
technischen Ölsäuremethylester, wie aus der Abbildung 3.20 zu erkennen ist, mit ca. 
57,5 % enthalten ist. 
In Vorversuchen zur Addition von Ameisen-, Essig- und Pivalinsäure an die 
Doppelbindung von Ölsäuremethylester stellte sich heraus, dass bei einer 
Reaktionstemperatur von 120°C für die Batchversuche die beste Ausbeute erzielt 
werden konnte. Bei höheren Temperaturen entstanden zahlreiche Nebenprodukte 
wie z.B. Oligomere von Ölsäuremethylester, die bei der gaschromatographischen 
Untersuchung Probleme bereiteten. Bei Temperaturen unter 100°C konnte kein 
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nennenswerter Umsatz festgestellt werden. Daher wurde für alle weitergehenden 
Untersuchungen die Reaktionstemperatur auf 120°C festgesetzt.  
 
In der folgenden Abbildung 3.21 wird das beste Ergebnis, das mit Ameisensäure in 
dieser Versuchsreihe erzielt werden konnte, dargestellt. 
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Abbildung 3.21: Ergebnis mit Ameisensäure ohne Katalysator 
Reaktionsbedingungen: T = 120°C, molares Verhältnis Säure/Edukt: 50 
 
Es zeigte sich, dass nur Ameisensäure ohne Katalysator an die Doppelbindung von 
Ölsäuremethylester addiert werden konnte. Mit Ameisensäure wurde ein Umsatz von 
84,4 % und eine Selektivität von 84,0 % erzielt. Beim Einsatz von Essigsäure und 
Pivalinsäure wurde kein nachweisbarer Umsatz erzielt. Es konnte bei diesen weniger 
aciden Carbonsäuren keine autokatalytische Wirkung wie bei Ameisensäure 
festgestellt werden. Dies kann auf die Tatsache zurückgeführt werden, dass die 
Azidität der Ameisensäure um den Faktor 10,2 stärker als Essigsäure und sogar um 
den Faktor 19,2 stärker als Pivalinsäure ist [148]. Daher kam es bei den zuletzt 
genannten Säuren nur zu einem Umsatz, wenn ein acider Katalysator eingesetzt 
wurde. 
Es wurde eine weitere Versuchsreihe durchgeführt, in der verschiedene homogene 
und heterogene Katalysatoren eingesetzt wurden. Die besten Ergebnisse aus dieser 
Versuchsreihe werden in Abbildung 3.22 wiedergegeben. 
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Abbildung 3.22: Beste Ergebnisse der Vorversuche mit Katalysatoren  
Reaktionsbedingungen: T = 120°C, Katalysator/Edukt: 100 Gew.-%, 
    molares Verhältnis Säure/Edukt: 25-50 
Versuchsnummern: UK 15II, UK 17 I 1 und UK 17 III 
UK 15II (Ameisensäure): Amberlyst 15, UK 17 I 1 (Essigsäure) und UK 17 III (Pivalinsäure): 
NAFION Silica Composite SAC 13 
 
Mit Ameisensäure konnte an dem sauren Ionenaustauscher Amberlyst 15 als 
Katalysator (Versuch UK 15II) ungefähr 100 % des Ölsäuremethylesters mit 80,8 % 
Selektivität zu Formyloxystearinsäuremethylester (FSM) umgesetzt werden. Beim 
Einsatz von Essigsäure (Versuch UK 17I 1) wurde ein maximaler Umsatz von 55,2 % 
mit 93,9 % Selektivität zu Acetoxystearinsäuremethylester (ASM) an NAFION Silica 
Composite SAC 13 als Katalysator erzielt. Mit dem gleichen Katalysator konnten 
maximal 44,0 % Ölsäuremethylester mit Pivalinsäure (Versuch UK 17III), der 
kleinsten kommerziell erhältlichen Neosäure, mit 93,0 % Selektivität zum 
Additionsprodukt 2,2-Dimethylpropionyloxystearinsäuremethylester (DPSM) um-
gesetzt werden. 
Allerdings wurden die besten Ausbeuten nach z.T. sehr unterschiedlichen 
Reaktionszeiten ermittelt. So konnte in Versuch UK 15 II nach 8 Stunden ein 
100 %iger Umsatz des Ölsäuremethylesters in Anwesenheit von Amberlyst 15 
nachgewiesen werden. Dabei lag die Selektivität um 3,2 % unter der Selektivität von 
Versuch UK 14 I (Abbildung 3.22). Ferner war eine starke Zunahme an Oligomeren 
beim Einsatz von Amberlyst 15 zu bemerken. D.h., dass weniger vom eingesetzten 
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Ölsäuremethylester wiedergewonnen werden kann als in Versuch UK 14 I. Wegen 
der Kosten für den Katalysator sowie dessen Abtrennung und Aufarbeitung wurde 
FSM in weiteren Versuchen nur noch autokatalytisch, d.h. ohne Katalysator, 
hergestellt, da keiner der eingesetzten Katalysatoren die Selektivität verbesserte. Bei 
der Herstellung von ASM benötigte man in Versuch (UK 17 I 1) 32 Stunden 
Reaktionszeit, um die optimale Ausbeute von 51,8 % zu erreichen. 
 
In Versuch UK 17 III wurde nach 8 Stunden die beste Ausbeute mit 40,9 % DPSM 
erzielt. Es ist deutlich zu sehen, dass der Umsatz und die Gesamtausbeute mit der 
Größe des Moleküls, d.h. mit der Zunahme der sterischen Hinderung, von maximal 
80,8 % bei FSM, auf 51,8 % bei ASM bis auf 40,9 % bei DPSM abnimmt. Jedoch ist 
die Selektivität beim Einsatz von Essig- und Pivalinsäure mit ca. 93 % wesentlich 
höher als die Selektivität von maximal 84 % mit Ameisensäure. 
 
Es ist anzunehmen, dass wegen der geringeren Säurestärke von Essig- und 
Pivalinsäure nur die sauren Zentren des Katalysators die Reaktion katalysieren 
können. In diesem Fall ist es weniger wahrscheinlich, dass zwei 
Ölsäuremethylestermoleküle, von denen eines aktiviert ist, aufeinander treffen und 
miteinander eine Reaktion eingehen können, da wegen des Überschusses der 
entsprechenden Carbonsäure das Zusammentreffen von einem aktivierten 
Ölsäuremethylestermoleküls und eines Carbonsäuremoleküls viel wahrscheinlicher 
ist. Beim Einsatz von Ameisensäure reicht schon die Säurestärke der Ameisensäure 
aus, um die Doppelbindung von Ölsäuremethylester zu aktivieren, so dass eine 
relativ große Zahl von aktivierten Ölsäuremethylestermolekülen in der Lösung 
vorliegt, die sowohl mit Ameisensäure- als auch mit Ölsäuremethylestermolekülen 
reagieren können. Dieser Umstand führt zum einen zu einer höheren 
Reaktionsgeschwindigkeit beim Einsatz von Ameisensäure und zum anderen zu 
einer geringeren Selektivität zu FSM. 
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3.2.2 Scale-up der Addition von organischen Säuren 
Die Ergebnisse der Vorversuche müssen im Rahmen des SFB 442 in einen größeren 
Maßstab und letztendlich in den Technikumsmaßstab überführt werden. Daher 
wurden die Batchversuche in einem ersten Schritt um den Faktor 77 – 155 bei FSM, 
um den Faktor 40 – 42 bei ASM und den Faktor 32 – 46 bei der Herstellung von 
DPSM vergrößert. Neben der Vergrößerung der Chargen bestand die Aufgabe darin, 
die benötigte Katalysatormenge zu reduzieren sowie die optimalen Reaktions-
bedingungen zu finden, so dass größere Mengen der neuen Substanzen produziert 
werden können. Die hergestellten potentiellen Schmierstoffe wurden in einer ersten 
Untersuchungsreihe dem Institut für fluidtechnische Antriebe und Steuerungen 
(IFAS) für eine Überprüfung der Oxidationsempfindlichkeit und dem Institut für 
Hygiene und Umweltmedizin zur Untersuchung der ökotoxikologischen Potentiale zur 
Verfügung gestellt. Im weiteren Verlauf wurden auch andere Institute im Rahmen des 
Sonderforschungsbereiches 442 mit Proben beliefert, wie z.B. der Lehrstuhl für 
Werkzeugmaschinen, der in einem Spindellagertribometer die tribologischen 
Eigenschaften von Schmierstoffen testete. 
 
Die Abbildung 3. zeigt die besten Ergebnisse bei der Optimierung von einem 
Verfahren zur Herstellung von FSM, ASM und DPSM. Einer der wichtigsten Punkte 
bei der Optimierung der Verfahren war die Verringerung des eingesetzten NAFION 
Silica Composite SAC 13 Katalysators bei der Herstellung von ASM und DPSM, da 
dieser Katalysator sehr teuer und nur in kleinen Mengen vorhanden ist. Ferner sollte 
auch die Menge des eingesetzten Lösungsmittels, d.h. die Menge der eingesetzten 
organischen Säuren, verringert werden, weil dadurch sowohl Kosten bei der 
Aufarbeitung eingespart werden können als auch größere Mengen an FSM, ASM 
und DPSM in einem Batchansatz hergestellt werden können. 
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Abbildung 3.23: Beste Ergebnisse des Scale-up von FSM, ASM und DPSM 
FSM: UK 56: T = 120 °C, molares Verhältnis Säure/Ölsäuremethylester: 26, kein Katalysator 
ASM: UK 35: T = 120 °C, molares Verhältnis Säure/Ölsäuremethylester: 38,     
Katalysatormenge: 12 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13 
DPSM: UK 23: T = 120 °C, molares Verhältnis Säure/Ölsäuremethylester: 22 
Katalysatormenge:  37 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13 
 
Durch die Optimierung des Verfahrens für die Herstellung von FSM konnte der 
Umsatz im Versuch UK56 auf 91,1 % erhöht werden. Allerdings blieb die Selektivität 
mit 85,5 % immer noch deutlich unter 90 %. Es gelang jedoch die Ausbeute 
gegenüber den Vorversuchen von maximal 70,9 %, wie in Kap. 3.2.1 berichtet, ohne 
Katalysatoreinsatz auf 77,9 % zu steigern. 
 
Bei der Optimierung der Herstellung von ASM wurde das Verhältnis von Essigsäure 
zu Ölsäuremethylester in Versuch UK 35 von 50 auf 38 und die Katalysatormenge 
von 100 Gew.-% auf 12 Gew.-% verringert. Dies führte zu einer Verlängerung der 
Reaktionszeit von 32 auf 60 Stunden und zu einem geringeren Umsatz, der von 
55,2 % auf 45,3 % sank. Die Selektivität nahm ebenfalls von 93,9 % auf 90,0 % ab. 
Die Ausbeute ging entsprechend von 51,8 % (Kap. 3.2.1) auf 40,8 % zurück. Beim 
Scale-up von ASM ging die Verringerung der Katalysatormenge nicht einher mit einer 
gleich bleibenden und sogar erhöhten Ausbeute. 
 
Der Umsatz von Ölsäuremethylester mit Pivalinsäure zu DPSM konnte in Versuch 
UK 23 ebenfalls gegenüber den Vorversuchen in Kap. 3.2.1 von 44,0 % auf 45,4 % 
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erhöht werden. Gleichzeitig stieg die Selektivität von 93,0 % auf ca. 95,8 % an. D.h., 
dass die Ausbeute von 40,9 % auf 43,5 % gesteigert werden konnte. Dieses gute 
Resultat konnte trotz einer Verringerung des Katalysators (NAFION Silica Composite 
SAC 13) von 100 Gew.-% auf 37 Gew.-% bezogen auf den eingesetzten 
Ölsäuremethylester erzielt werden. Allerdings musste das molare Verhältnis von 
Pivalinsäure zu Ölsäuremethylester von 25 auf 22 verringert und gleichzeitig die 
Reaktionszeit von 8 auf 15 Stunden verlängert werden.  
Abschließend kann zusammengefasst werden, dass beim Scale-up von DPSM und 
FSM jeweils eine Verbesserung der Umsätze und Selektivität erfolgte. Hingegen 
konnte die Ausbeute beim Scale-up von ASM bei einer Verringerung der 
Katalysatormenge und des Verhältnisses der eingesetzten Essigsäure zum 
Ölsäuremethylester nicht optimiert werden. 
3.2.3 Parameteroptimierung zur Herstellung von DPSM 
3.2.3.1 Vergleich von zwei Nafion Katalysatoren im Scale-up 
Es wurden zwei unterschiedliche NAFION Silica Composite Katalysatoren unter 
gleichen Reaktionsbedingungen eingesetzt, um die Herstellung von DPSM 
Ölsäuremethylester und Pivalinsäure zu optimieren. Im Versuch UK 23 wurde der 
Katalysator NAFION Silica Composite SAC 13 mit 13 Gew.-% Nafion auf Silicagel 
und im Versuch UK 28 wurde der Katalysator NAFION Silica Composite SAC 40 mit 
40 Gew.-% Nafion auf Silica eingesetzt. 
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Abbildung 3.24: Vergleich von Nafion SAC 13 und Nafion SAC 40 
Reaktionsbedingungen: T = 120 °C, molares Verhältnis 
Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 22 
UK 23: 37 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13, 
UK 28: 37 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 40 
 
Der Vergleich zeigte, dass im Versuch UK 23 sowohl der Umsatz mit 45,4 % als 
auch die Selektivität mit 95,8 % höher war als im Versuch UK 28. Betrachtet man die 
beiden Katalysatoren NAFION Silica Composite SAC 13 und NAFION Silica 
Composite SAC 40 so fällt auf, dass der zuerst genannte mit 128,2 m²/g fast die 
doppelte BET Oberfläche besitzt wie der Katalysator NAFION Silica Composite SAC 
40 mit nur 63,9 m²/g. Auf der anderen Seite hat der zuletzt genannte Katalysator 
aufgrund seiner dreifach höheren Beladung mit Nafion wesentlich mehr saure 
Zentren als der Katalysator NAFION Silica Composite SAC 13. Die größere Anzahl 
an sauren Zentren führt nicht zu einem höheren Umsatz aber zu einer 8,1 % 
geringeren Selektivität. Daraus lässt sich schließen, dass bei dieser 
Additionsreaktion weder der Umsatz noch die Selektivität durch eine größere Zahl an 
sauren Zentren verbessert werden kann. 
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3.2.3.2 Wiederholter Einsatz von Nafion 
Ein weiterer wichtiger Punkt beim Einsatz eines Katalysators ist die Standzeit des 
Katalysators bzw. die Regenerierung eines Katalysators. Aus diesem Grund wurde 
besonders der Katalysator NAFION Silica Composite SAC 13 auf seine 
Regenerierbarkeit bzw. Wiederverwendbarkeit bei der Herstellung von DPSM 
untersucht. 
 
Abbildung 3.25: Deaktivierung und Regenerierung von Nafion SAC 13 
Reaktionsbedingungen: T = 120 °C, mol. Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 20 - 25 
UK 23: 37 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13 neu, 
UK 24: 37 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13, 2. Einsatz nach Acetonspülung 
UK 27: 37 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13, 3. Einsatz nach Acetonspülung 
UK 30: 32 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13, 1. Regenerierung 
UK 45: 32 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13, 2. Regenerierung 
 
Im Versuch UK 23 konnte sowohl der beste Umsatz mit 45,4 % als auch die beste 
Selektivität mit 95,8 % erzielt werden. In den Versuchen UK 24 und UK 27 ist 
deutlich zu erkennen, dass der Umsatz und die Selektivität nach mehrmaligen 
Einsatz trotz einer Reinigung des Katalysators mittels Acetonspülung und 
anschließender Trocknung unter Hochvakuum sanken und NAFION Silica Composite 
SAC 13 einen deutlichen Aktivitätsverlust erlitt. So sank der Umsatz beim zweiten 
Einsatz schon auf 36,2 % und die Selektivität um 5,8 % auf 89,4 %. Beim dritten 
Einsatz stieg der Umsatz auf 40,6 %, wofür keine plausible Erklärung gefunden 
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werden konnte, aber die Selektivität ist drastisch um 23,9 % auf 71,9 % gefallen. 
D.h., dass die Gesamtausbeute von 43,4 % auf 32,4 % beim zweiten Einsatz und 
schließlich auf 29,2 % beim dritten Einsatz zurückging. 
 
Es ist anzunehmen, dass die aktiven Zentren vom NAFION Silica Composite durch 
die Adsorption des Produktes in einer Produktinhibition deaktiviert werden. Diese 
Inhibierung konnte durch eine Acetonspülung nicht vollständig behoben werden, so 
dass die Aktivität des Katalysators nach dem dreimaligen Einsatz sank. 
 
Durch eine Reinigung mit Diethylether und eine anschließende Regenerierung der 
sauren Zentren mit Salzsäure konnte nach der ersten Regenerierung des 
Katalysators der Umsatz in Versuch UK 30 auf 40,8 % und die Selektivität auf 93,8 %  
wieder gesteigert werden, obwohl der Katalysator schon zum vierten Mal eingesetzt 
wurde, und nur 32 Gew.-% vom NAFION Silica Composite eingesetzt wurden. Die 
Ausbeute lag trotz der um 5 Gew.-% verminderten Katalysatormenge mit 38,3 % um 
5,9 % über der Ausbeute von UK 24. Allerdings wurde die Reaktionszeit um 3 
Stunden gegenüber den vorherigen Versuchen auf 18 Stunden verlängert. 
 
Nach einer weiteren Regenerierung wurden beim sechsten Einsatz in Versuch UK 45 
noch 87,1 % Selektivität  bei 34,5 % Umsatz erzielt. Die Ausbeute sank auf 30 %, 
trotz Verlängerung der Reaktionszeit von 18 auf 20 Stunden. 
 
Es kann davon ausgegangen werden, dass ein Teil der aktiven Zentren am 
Katalysator NAFION Silica Composite SAC 13 letztlich von Oligomeren des 
Ölsäuremethylesters deaktiviert wird. Diese langsame Desaktivierung des 
Katalysators kann durch eine Regenerierung nicht zu 100 % rückgängig gemacht 
werden. Die Versuche zeigten, dass mit sechsmaliger Regenerierung der Katalysator 
noch immer zufriedenstellende Ergebnisse lieferte. Allerdings geht die Selektivität oft 
auf unter 90 % zurück und die Ausbeute liegt bei ca. 30 – 32 %. Somit sank die 
Ausbeute im Vergleich mit dem besten Wert, der in Versuch UK 23 erzielt werden 
konnte, um ca. 11,5 %. 
 
Als Alternative zu der hier erwähnten Regenerierung mit HCl kann auch 20 %ige 
HNO3 eingesetzt werden. Auf diese Weise können nahezu alle organischen 
Substanzen von den sauren Zentren des NAFION Silica Composite entfernt werden. 
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Jedoch entstehen bei dieser Methode im großen Maße nitrose Gase. Daher wurde 
an einer neuen umweltfreundlicheren Methode gearbeitet. 
Der NAFION Silica Composite wurde durch den wiederholten Einsatz mechanisch 
stark angegriffen, so dass dieser für weitere Experimente nicht genutzt werden 
konnte. 
3.2.3.3 Abhängigkeit des Umsatzes von der Katalysatorkonzentration 
Nachdem im Kapitel 3.2.3.2 die Wiederverwendbarkeit und die Regenerierung zur 
Diskussion gestanden hat, befasst sich dieser Abschnitt mit der Abhängigkeit des 
Umsatzes, der Selektivität und der Ausbeute von der Menge des eingesetzten 
Katalysators. Es soll gezeigt werden, dass bei der Addition von Pivalinsäure an 
Ölsäuremethylester in Gegenwart von SAC 13 der Umsatz sich nicht proportional zur 
Menge des eingesetzten Katalysators verhält. 
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Abbildung 3.26:  Einfluss der Katalysatorkonzentration auf Umsatz und 
Selektivität 
Reaktionsbedingungen: T = 120 °C, molares Verhältnis Säure/Ölsäuremethylester: 20      
UK 38: 15 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13, 2. Regenerierung 
UK 42: 32 Gew.-% NAFION Silica Composite SAC 13, 2. Regenerierung 
 
Im Versuch UK 42 wurde die 2,1 fache Katalysatormenge verglichen zu Versuch 
UK 38 eingesetzt. Daher war zu erwarten, dass sich die Ausbeuten zueinander 
proportional verhalten. D.h., dass in Versuch UK 38 die Ausbeute um 50 % geringer 
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ist als in Versuch UK 42. Jedoch wurden bei einer Halbierung der Katalysatormenge 
in Versuch UK 38 nur ca. 6,8 % Umsatz und 88,2 % Selektivität erzielt. Der Umsatz 
ist um den Faktor 4,9 und die Ausbeute um den Faktor 5,2 geringer als in Versuch 
UK 42, in dem 33,6 % Umsatz und 92,4 % Selektivität gemessen wurden. 
Dieses Ergebnis ist ein klares Indiz dafür, dass sich der Umsatz und die Ausbeute 
nicht proportional zur eingesetzten Katalysatormenge verhalten. Ferner ist bewiesen, 
dass die Reaktion katalytisch abläuft, da die Katalysatormenge nicht stöchiometrisch 
zugesetzt wurde. Jedoch deaktivieren die aktiven Zentren sehr schnell, und daher 
wird eine relativ große Menge an Katalysator benötigt. 
Diesem Problem könnte man in Zukunft eventuell durch eine bessere 
Durchmischung des Ansatzes und ein langsames Zugeben von Ölsäuremethylester 
begegnen. Dadurch würde die Konzentration von ungesättigten Ölsäuremethylester 
in der Lösung niedrig gehalten und die Wahrscheinlichkeit der Oligomerenbildung 
verringert. Ferner würde der Katalysator ständig in der Schwebe bleiben, was zu 
einer optimalen Nutzung der Oberfläche und der aktiven Zentren führen würde. 
3.2.4 Addition von Pivalinsäure an Ölsäuremethylester an sauren 
Ionenaustauschern 
Saure Ionenaustauscher sind bei der Addition von organischen Säuren an 
Ölsäuremethylester ebenfalls von großem Interesse. In einer ersten Versuchsreihe 
wurden 4 z.T. modifizierte saure Ionenaustauscher wie Amberlyst 15 und 
Nafion/Silica Composite SAC 13 als Katalysatoren eingesetzt. Amberlyst 15 wurde 
thermisch vorbehandelt. Diese Vorbehandlung spiegelte sich auch in den 
Reaktionsergebnissen wieder. 
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Abbildung 3.27: Ergebnisse der Ionenaustauscher 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysatoren: 
UK 17: Amberlyst 15 (6 Stunden bei 120°C unter HV getrocknet) 
UK 18: Amberlyst 15 (24 Stunden bei 120°C unter HV getrocknet) 
UK 19: Nafion SAC 13 (24 Stunden bei 20°C unter HV getrocknet) 
UK 20: Amberlyst 15 (24 Stunden bei 20°C unter HV getrocknet) 
 
Der Katalysator UK 20 wurde nur 24 Stunden unter Hochvakuum bei 
Raumtemperatur getrocknet. Daher war davon auszugehen, dass dieser Katalysator 
noch alle Sulfongruppen besaß. Der Katalysator UK 20 hatte die größte Aktivität von 
den drei Amberlystkatalysatoren und erzielte im Batch-Versuch bei 120°C schon 
nach 2 Stunden Reaktionszeit 67,1 % Selektivität bei 49,2 % Umsatz. Die Selektivität 
fiel aber schon nach 6 Stunden Reaktionszeit auf 17,5 % ab. In dieser Zeit stieg der 
Umsatz kontinuierlich auf 65,2 % und nach 48 Stunden sogar auf 94,6 % an. Dabei 
ist jedoch die Selektivität auf 0 % abgefallen. Je mehr Amberlyst 15 durch thermische 
Behandlung im Hochvakuum desulfoniert wurde (UK 17 und UK 18). D. h., je weniger 
saure Sulfongruppen dieser Katalysator hatte, desto langsamer lief die Addition der 
Pivalinsäure an die Doppelbindung des Ölsäuremethylesters ab. So wurde beim 
Katalysator UK 17 schon ein um ca. 5 % geringerer Umsatz als bei Katalysator 
UK 20 nach 2 Stunden Reaktionszeit festgestellt. Jedoch ist die Selektivität mit 76,5 
% wesentlich höher als beim Katalysator UK 20. Beim Katalysator UK 18 waren die 
Folgen der 24 stündigen thermischen Behandlung am besten zu beobachten. Nach 2 
Stunden Reaktionszeit wird mit 77,7 % Selektivität bei 30,5 % Umsatz die 
Auswirkung von der teilweisen Desulfonierung des Amberlyst 15 deutlich. Erst nach 
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6 Stunden wurde mit diesem Katalysator der Umsatz und die Selektivität erreicht, die 
beim Katalysator UK 17 schon nach zwei Stunden erzielt wurde. Allerdings fiel bei 
allen Katalysatoren auf der Basis von Amberlyst 15 die Selektivität im Verlauf einer 
48 stündigen Reaktionszeit stark ab, während der Umsatz bei den Katalysatoren UK 
17 und 20 auf über 94 % anstieg. Eine Ausnahme bildet hier wieder der Katalysator 
UK 18, bei dem der Umsatz auf 75,2 % zunahm. 
 
Mit Abstand der beste Ionenaustauscher für diese Reaktion war der Katalysator 
UK 19 (Nafion SAC 13), der nach 6 Stunden Reaktionszeit sein bestes Ergebnis mit 
46 % Umsatz und 88,7 % Selektivität erreichte. Bei einer längeren Reaktionszeit 
nahm der Umsatz nur noch wenig auf 49,2 % bzw. 60,6 % zu, doch die Selektivität 
verringerte sich erheblich und fiel auf 25,6 % nach 48 Stunden. 
 
Ein kurzer Überblick über die besten Ergebnisse wird in der Abbildung 3.28 gezeigt. 
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Abbildung 3.28: Die besten Ergebnisse der Ionenaustauscher 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
*Umsatz und Selektivität nach 2 Stunden 
Katalysatoren: 
UK 17: Amberlyst 15 (6 Stunden bei 120°C unter HV getrocknet) 
UK 18: Amberlyst 15 (24 Stunden bei 120°C unter HV getrocknet) 
UK 19: Nafion SAC 13 (24 Stunden bei 20°C unter HV getrocknet) 
UK 20: Amberlyst 15 (24 Stunden bei 20°C unter HV getrocknet) 
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Beim Amberlyst 15 zeigte die Deaktierung des Katalysators Wirkung; es konnte die 
Selektivität von ca. 67 % auf 74 % gesteigert werden. Gleichzeitig fiel der Umsatz 
von 50,8 % auf 43,8 %. Daher kann die Deaktivierung von Amberlyst 15 als eine 
Möglichkeit gesehen werden, um dessen Selektivität zu verbessern. Der größte 
Nachteil von Amberlyst 15 ist, dass dieser trotz der sehr hohen Anfangsaktivität eine 
geringe Selektivität, die bei 67 bis maximal 78 % (Abbildung 3.27) lag, besitzt. 
Der Katalysator UK 19 ist mit Abstand der beste der vier Katalysatoren. Ferner 
konnten mit UK 19 die Ergebnisse von vorhergehenden Versuchen aus Kap. 3.2.3 
bestätigt werden. 
3.2.5 Addition von Pivalinsäure an Ölsäuremethylester an 
verschiedenen sauren Nafion Composite Katalysatoren  
Nafion hat sich schon in der ersten Screeningphase als ein sehr selektiver 
Katalysator von hoher Aktivität herauskristallisiert. Daher wurden noch weitere Nafion 
Composit Materialien auf ihren Umsatz und ihre Selektivität bei der Umsetzung von 
Ölsäuremethylester mit Pivalinsäure getestet. 
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Abbildung 3.29: Umsatz und Selektivität von verschiedenen Nafion Compositen  
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysatoren: 
UK 29: Silica mit 13 % Nafion, ∅ Porenweite 10 nm 
UK 30: Silica mit 15 % Nafion, ∅ Porenweite 20 nm 
UK 33: Silica mit 80 % Nafion (Nafion Ground), ∅ Porenweite 10 nm 
UK 34: Silica mit NR40 % Nafion, ∅ Porenweite 20 nm 
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Alle oben aufgeführten Katalysatoren erzielten nach 6 Stunden Umsätze von über 
37,5 %. Allerdings zeigte sich, dass auch hier der Katalysator UK 29 Nafion Silica 
Composite mit 13 Gew.-% Nafion wie schon zuvor UK 19, der aus einer anderen 
Charge als UK 29 stammte, eine sehr gute Ausbeute mit 34,2 % erreichte. Die 
Selektivität bei UK 29 wie auch bei UK 30 lag bei 89,1 bzw. 90,1 %. Der Umsatz war 
bei UK 33 mit 46,5 % nach 2 Stunden und bei UK 34 mit 42,5 % nach 6 Stunden 
höher als bei UK 29 und UK 30, bei denen nur Umsätze von 38,4 % und 37,5 % 
nachgewiesen werden konnten. Jedoch war die Selektivität bei UK 33 mit nur 74,4 % 
und bei UK 34 mit lediglich 60,2 % geringer. Trotz einer sehr hohen Aktivität des 
Katalysators UK 33, der als einziger der vier Katalysatoren seine maximale Ausbeute 
von 34,6 % bereits nach 2 Stunden Reaktionszeit erreichte, ist die niedrige 
Selektivität dieses Katalysators ein großer Nachteil. 
Es kann festgestellt werden, dass die Selektivität bei einer Erhöhung der 
Nafionkonzentration auf 40 und mehr Prozent d.h. bei einer Erhöhung der Anzahl der 
sauren Zentren, wie schon bei Amberlyst 15 in Kap. 3.2.4 angemerkt, stark absinkt. 
Folglich fördert eine zu hohe Aktivität verstärkt Nebenreaktionen bei der Addition von 
Pivalinsäure an die Doppelbindung von Ölsäuremethylester. Die unterschiedliche 
Porenweite von UK 29 (10 nm) und UK 30 (15 nm) hat keinen sichtbaren Einfluss auf 
die Performance der beiden Katalysatoren. Daher sind bei dieser Reaktion Nafion 
Composite Katalysatoren mit 13 – 15 Gew.-% Nafion, die gute Umsätze von über 
37 % bei einer Selektivität von mehr als 89 % erzielen, von Vorteil. 
3.2.6 Addition von Pivalinsäure an Ölsäuremethylester an sauren 
Zeolithen 
3.2.6.1 Screening verschiedener Zeolithkatalysatoren 
Ein weiteres Ziel war das Screenen von Katalysatoren, um Alternativen zu dem 
bisher eingesetzten Katalysator Nafion/Silica Composite SAC 13 zu finden. Dazu 
wurden weitere 32 Katalysatoren (Kap. 6.1.7) ausgesucht, die sich in 23 
verschiedene saure Zeolithen, die sich sowohl durch ein unterschiedliches Modul als 
auch durch eine unterschiedliche Porenstruktur unterscheiden, und 8 saure 
Ionenaustauscher aufteilen. Es wurden β- und Y- Zeolithen, ZSM-5, Mordenit und ein 
Silica/Alumina als Katalysatoren eingesetzt. Ferner wurden saure Ionenaustauscher, 
unter denen verschiedene Nafion/ Silica Composite und modifizierter Amberlyst 15 
3 Versuchsergebnisse und Diskussionen  89 
waren, verwendet. Alle Versuche wurden bei einheitlichen Bedingungen bei 120°C 
und 48 Stunden Versuchsdauer unter Stickstoff durchgeführt. In den folgenden 
Kapiteln sind die interessantesten Ergebnisse dieser Versuche beschrieben. 
 
Nach einem ersten Screening konnte nur bei drei der 16 untersuchten Zeolithe UK 1 
bis einschließlich UK 16 ein Umsatz bei der Addition von Pivalinsäure an die 
Doppelbindung von Ölsäuremethylester festgestellt werden. Die Ergebnisse dieser 
drei Zeolithe UK 7, UK 9 und UK 14 werden in der folgenden Abbildung dargestellt. 
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Abbildung 3.30:  Verlauf der Reaktionen an Zeolithen über 48 Stunden 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysatoren:  UK 7,Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 22,2, BET: 623,7 m²  
    UK 9, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 28,3, BET: 721,9 m²  
    UK 14, β-Zeolith, SiO2/Al2O3: 8,3, BET: 614,4 m²  
 
Der Katalysator UK 7 erzielte nach 48 Stunden Reaktionszeit den besten Umsatz mit 
45,6 % und einer Selektivität von 91 %. Mit dem Katalysator UK 9 wurde nach 48 
Stunden Versuchszeit der maximale Umsatz mit 33,5 % bei ca. 92 % Selektivität 
erreicht. Der maximale Umsatz betrug beim Katalysator UK 14 nur 22,1 %. 
Die Selektivität lag bei UK 14 mit 40,7 % weit unter der Selektivität der anderen 
Katalysatoren, mit denen über 90 % Selektivität erzielt werden konnte. Alle oben 
aufgeführten Zeolithe (UK 7, UK 9 und UK 14) erreichten nach 48 Stunden 
Versuchsdauer den maximalen Umsatz.  
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Nur der Katalysator UK 7 lieferte bereits nach 2 Stunden mehr als 20 % Umsatz. Die 
anderen Katalysatoren UK 9 und UK 14 überschritten die 20 % Marke erst nach 24 
bzw. 48 Stunden. 
 
Abschließend kann festgehalten werden, dass der Katalysator UK 7 mit 45,6 % 
Umsatz mit Abstand der aktivste Katalysator ist. 
 
Ein Vergleich der besten Ergebnisse mit Zeolithkatalysatoren zeigt sehr 
eindrucksvoll, dass Y- Zeolithe, wie die Katalysatoren UK 7 und UK 9, einen weitaus 
besseren Umsatz und eine höhere Selektivität besitzen als der beste β-Zeolith. 
Sowohl die Selektivität als auch der Umsatz lagen beim Einsatz vom Y-Zeolith mehr 
als doppelt so hoch wie beim β−Zeolith. Y-Zeolithe mit stark von diesem Wert 
abweichenden Modulen wie z.B. der Katalysator UK 4 mit einem Modul von 1,6 oder 
der Katalysator UK 16 mit einem Modul von 142,2 zeigten keinen bzw. nur einen 
geringen Umsatz. 
3.2.6.2 Reproduktionsversuch mit dem Katalysator UK 7 
In der folgenden Versuchsreihe sollte die Reproduzierbarkeit vom Ergebnis mit dem 
Y-Zeolith Katalysator UK 7 (Abb. 3.31) untersucht werden, da sich dieser bereits in 
Abbildung 3.30 mit 45,6 % Umsatz und 91,0 % Selektivität als der beste zeolithische 
Katalysator erwies. 
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Abbildung 3.31:  Katalysator UK 7 im Reproduktionsversuch 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysatoren:  UK 7,Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 22,2, BET: 623,7 m²  
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Besonders in den ersten 4 Stunden wich die Selektivität der Versuche stark 
voneinander ab. So war die Selektivität im Reproduktionsversuch UK ÖL Z zr 7 mit 
nur 79 bzw. 84 % in den ersten vier Stunden wesentlich geringer als 90 %, die im 
Originalversuch UK ÖL 7 stets erreicht wurden. Nach 2 Stunden Versuchsdauer 
zeigte sich beim Umsatz eine Differenz von mehr als 2 %. Im folgenden 
Reaktionsverlauf lag der Umsatz bei beiden Versuchen weniger als 2 % 
auseinander. Dies ist im Bereich des Fehlers der GC-Methode, den man auf + 1 % 
beziffern kann.  
 
Eine weitere Fehlerquelle kann die leicht unterschiedliche Rührgeschwindigkeit der 
Rührer sein, die sich besonders in den ersten 4 Stunden auf den Umsatz und die 
Selektivität auswirkte. Nach 24 Stunden konnte eine sehr gute Übereinstimmung 
zwischen den beiden Versuchen sowohl im Umsatz als auch in der Selektivität erzielt 
werden. Im Versuch UK ÖL Z zr 7 wurden nach 48 Stunden sogar bis zu 46,7 % 
Umsatz bei 91,9 % Selektivität erzielt. Dies ist das beste Versuchsergebnis dieser 
Versuchsreihe. 
3.2.6.3 Reaktionsgeschwindigkeit der besten zeolithischen Katalysatoren 
im Vergleich 
In Abbildung 3.32 wird die Reaktionsgeschwindigkeit der besten drei Zeolithe sowie 
der Reproduktionsversuch UK ÖL Z zr 7 für die Addition von Pivalinsäure an 
Ölsäuremethylester im Vergleich gezeigt. Es muss im Vorfeld jedoch erwähnt 
werden, dass beim Magnetrührer die Rührgeschwindigkeit leicht variiert, worauf 
unter anderem auch gewisse Abweichungen bei den Versuchen UK ÖL Z zr 7 und 
UK ÖL Z 7 zurückzuführen sind (Kap. 3.2.6.2). 
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Abbildung 3.32:  Reaktionsgeschwindigkeit von verschiedenen Zeolithen im Vergleich 
 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysatoren:  UK 7,Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 22,2, BET: 623,7 m², S ~ 90 % 
    UK 9, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 28,3, BET: 721,9 m², S ~ 90 % 
    UK 14, β-Zeolith, SiO2/Al2O3: 8,3, BET: 614,4 m², S ~ 40 % 
 
Die Unterschiede der Katalysatoren UK 7, UK 9 und UK 14 zeichnen sich schon in 
den ersten zwei Stunden ab. Es wurde nur mit UK 7 mehr als 20 % Umsatz nach 
bereits 2 Stunden erzielt. UK 9 und UK 14 blieben mit 14,1% und 8,8 % um 30 % 
bzw. 56 % unter diesem Wert. Nach einer Reaktionszeit von 4 Stunden erhöhte sich 
der Umsatz bei UK 7 auf über 27 %. Mit den Katalysatoren UK 9 und UK 14 konnten 
in der gleichen Zeit nur 17,7 % bzw. 10,7 % erzielt werden. Nach weiteren 2 Stunden 
konnte mit UK 7 nur noch ein geringer Umsatzanstieg von ca. 2 % auf über 29 % 
beobachtet werden. In diesem Zeitraum ist auch bei UK 9 nur noch eine 
Umsatzsteigerung um 1,2 % auf 18,9 % zu erkennen. Die stärkste Umsatzsteigerung 
in dieser Phase ist bei UK 14 zu erkennen. Der Umsatz ist um 3,1 % auf 13,8 % 
gestiegen. 
Nach insgesamt 24 Stunden Reaktionszeit stieg der Umsatz bei UK 7 um mehr als 
9,4 % auf über 38,6 % an. Dies entspricht einer Umsatzsteigerung von ca. 0,5 % pro 
Stunde. D.h., dass die Aktivität dieses Katalysators weiter abnahm. So wurde in den 
ersten zwei Stunden noch über 10 %, anschließend noch ca. 3,5 % , nach 4 Stunden 
noch ca. 1 % und schließlich nach 6 Stunden Reaktionszeit noch ca. 0,5 % Umsatz 
pro Stunde erzielt. Nach 24 Stunden Reaktionszeit sinkt bei allen Katalysatoren der 
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Umsatz auf 0,29 % pro Stunde bei UK 7 und ca. 0,2 % pro Stunde bei UK 9 und bei 
UK 14. 
 
Zusammenfassend kann gesagt werden, dass bei allen Katalysatoren innerhalb der 
ersten zwei Stunden der höchste Umsatz pro Stunde erzielt werden konnte. 
Spätestens nach 4 Stunden verringerte sich die Aktivität der Y-Zeolithe stark und die 
Umsatzraten gingen stark zurück. Beim β-Zeolith UK 14 konnte eine besonders 
starke Deaktivierung des Katalysators nach 6 Stunden Reaktionszeit festgestellt 
werden. Es ist anzunehmen, dass diese Deaktivierung mit einer Verringerung der 
Anzahl der aktiven Zentren einhergeht. Diese kann durch eine Anlagerung von 
Edukten und Oligomeren des Ölsäuremethylesters erklärt werden. Es ist nicht davon 
auszugehen, dass die Verringerung der Umsatzrate allein auf eine Annäherung an 
das thermodynamische Gleichgewicht bzw. auf die Abnahme der Konzentration an 
Ölsäuremethylester zurückzuführen ist, weil bei einem wiederholten Einsatz eines 
zeolithischen Katalysators nur noch eine sehr geringe Aktivität festgestellt werden 
konnte. Für eine Bestimmung der Reaktionsordnung bzw. für eine genaue Aussage 
bezüglich der Thermodynamik liegen jedoch zu wenig Messpunkte vor, so dass 
keine Aussage über die Reaktionsordnung und die Geschwindigkeitsgleichung 
gemacht werden kann. Ferner war die Anzahl der Versuche durch die vorhandene 
Menge der Katalysatoren limitiert. 
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3.2.6.4 Untersuchung anderer Zeolithe für die Herstellung von DPSM 
Es wurden noch weitere Y-Zeolithe mit variierenden Modulen getestet, um 
Alternativen zu den bisher eingesetzten Katalysatoren zu finden. 
 
Abbildung 3.33: Ergebnisse der verschiedenen Y-Zeolithe 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysatoren:  UK 21,Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 27,5, BET: 711,8 m²  
    UK 28, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 142,2, BET: 602,0 m²  
    UK 32, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 24,1, BET: 685,5 m²  
 
In Abbildung 3.33 ist gut zu erkennen, dass besonders die Katalysatoren UK 21 und 
UK 32 sehr gute Umsätze von 20,6 % bzw. 21,4 % bereits nach 2 Stunden 
Reaktionszeit erzielten. Allerdings liegt die Selektivität bei nur ca. 80 %. Die 
Selektivität erreicht erst nach ca. 24 Stunden Werte von über 91 %. Währenddessen 
stieg der Umsatz auf 37,9 % bei UK 21 und auf 33,8 % bei UK 32 an. Nach weiteren 
24 Stunden Reaktionszeit erhöht sich der Umsatz bei UK 32 nur noch unwesentlich 
auf 34,3 %. Jedoch kann beim Katalysator UK 21 eine merkliche Steigerung des 
Umsatzes in diesem Zeitraum von 37,9 % auf 43,5 % festgestellt werden. 
 
UK 28 kam nach 24 Stunden auf eine maximale Ausbeute von 7 %, wobei der 
Umsatz bei 11,3 % und die Selektivität bei 61,9 % lag. Nach 48 Stunden stieg bei 
diesem Katalysator die Selektivität zwar auf 100 % an, aber der Umsatz sank auf 
6 %. In diesem Fall kann angenommen werden, dass die Selektivität deshalb stark 
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ansteigt, da die Nebenprodukte, wie z.B. Oligomere, durch die angewandte GC-
Analytik nicht mehr erfasst werden konnten. 
Zusammenfassend ist festzustellen, dass Katalysatoren besonders Y-Zeolithe mit 
einem Modul zwischen 22 und 28 und einer BET-Oberfläche von ca. 620 m²/g bis 
722 m²/g die Addition von Pivalinsäure an Ölsäuremethylester am besten 
katalysieren. Es werden stets Umsätze von über 30 % und eine Selektivität von über 
90 % nach 48 Stunden Reaktionszeit erreicht. Saure Y-Zeolithe, die ein höheres 
bzw. niedrigeres Modul besitzen, wie z.B. UK 4 mit einem Modul von 1,6 (1,8 % 
Umsatz bei 55,5 % Selektivität) oder UK 28 mit einem Modul von 142,2, erzielen 
wesentlich geringere Umsätze. Dieser Sachverhalt kann wesentlich auf das Modul 
zurückgeführt werden, da sich die BET-Oberfläche von UK 4 und UK 28 mit 582 m²/g 
und 602 m²/g nur unwesentlich von der BET-Oberfläche der aktiven Katalysatoren, 
die sich im Bereich von 623 m²/g bei UK 7 bis zu 721m²/g bei UK 9 bewegten, 
unterschieden. Es ist wahrscheinlich, dass bei einem Modul von ca. 22 – 28 die 
Stärke und Anzahl der sauren Zentren sowie die Polarität der Oberfläche bei Y-
Zeolithen ideal für die Anlagerung des Ölsäuremethylesters und die Aktivierung der 
Doppelbindung an deren Oberfläche ist.  
Andere in dieser Versuchsreihe eingesetzte Katalysatoren wie Silica/Alumina 
(UK 24), Mordenit (UK 23, UK 26 und UK 27) mit einem Modul von 24 – 158 und der 
β-Zeolith (UK 22) mit einem Modul von 70 erzielten zwar Umsätze aber die 
Selektivität war bei all diesen Katalysatoren so gering, dass die Ausbeute nach 48 
Stunden Reaktionszeit stets unter 1,0 % blieb. Daher wird auf diese Ergebnisse hier 
nicht weiter eingegangen. 
3.2.6.5 Reproduktions- und Langzeitversuche mit Katalysator UK 32 
Ziel dieses Versuches war, die Reaktionszeit für die maximale Ausbeute zu finden 
und die Reproduzierbarkeit der Ergebnisse mit dem Katalysator UK 32 zu 
überprüfen. 
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Abbildung 3.34: Reproduktion der Ergebnisse mit dem Katalysator UK 32 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysator:    UK 32, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 24,1, BET: 685,5 m² 
 
Auch wenn die Umsätze und die Selektivität besonders in den ersten 6 Stunden 
voneinander abwichen, lagen die Umsätze nach 48 Stunden mit 34,3 % und 35,9 % 
und die Selektivität mit 93,0 % bzw. 92,5 % im Bereich der Fehlergrenzen von + 1 % 
zusammen. Der Umsatz konnte im Langzeittest (Versuch UKRP232) maximal auf 
43,3 % bei 93,5 % Selektivität nach einer Reaktionszeit von 168 h gesteigert werden. 
Es zeigte sich, dass eine Reaktionszeitverlängerung nicht zu einer starken 
Steigerung des Umsatzes führte, da die Aktivität schon nach 24 Stunden stark 
abnahm. Nach 48 Stunden Reaktionszeit fiel die Zunahme des Umsatzes auf nur 
noch 0,06 %/h. Dieses Ergebnis lässt den Schluss zu, dass längere Reaktionszeiten 
als 48 Stunden wegen der starken Deaktivierung des Katalysators wenig 
wirtschaftlich sind. In den ersten 6 Stunden des Reproduktionsversuches zeigte sich, 
wie schon in Kap.3.2.6.2 erwähnt, dass durch versuchsbedingte Fehlerquellen sich 
Abweichungen über die Fehlergrenzen der GC-Messungen hinaus ergeben. Auch 
hier sind nach 24 bzw. 48 Stunden Reaktionszeit die Umsätze der beiden 
Reproduktionsversuche, wie schon zuvor in Kap.3.2.6.2 innerhalb der analytischen 
Fehlergrenzen. Damit konnte nochmals die Reproduzierbarkeit der 
Versuchsbedingungen bestätigt werden. 
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3.2.6.6 Kalzinierung und Regeneration des Katalysators UK 32 
In dieser Versuchsreihe wird der Einfluss der Kalzinierung und die Regenerierbarkeit 
exemplarisch am zeolithischen Katalysator UK 32 untersucht. 
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Abbildung 3.35: Einflüsse der Kalzinierung und Regenerierung auf den Katalysator UK 32 
(R=regeneriert, U=unkalziniert, W=ohne Regenerierung wiedereingesetzt) 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysator:  UK 32, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 24,1, BET: 685,5 m² als Basismaterial 
 
In Abbildung 3.35 ist ein Vergleich vom Katalysator UK 32 nach verschiedener 
Behandlung zu sehen: 
I. Der gebrauchte kalzinierte, regenerierte und wiedereingesetzte Katalysator UK 
32 im Versuch UK 32 R 
II. Der unkalzinierte noch nicht in einer Reaktion eingesetzte Katalysator UK 32 in 
Versuch UK 32 U  
III. Der gebrauchte, nicht regenerierte Katalysator UK 32 im Versuch UK 32 W  
 
Es ist unschwer zu erkennen, dass der Katalysator UK 32 (Versuch UK 32 U) mit 
maximal 22,6 % Umsatz bei nur 77,4 % Selektivität zu DPSM eine wesentlich 
schlechtere Ausbeute erzielte als der kalzinierte Katalysator UK 32 in Kap. 3.2.6.5, 
bei dem bis zu 35,9 % Umsatz bei 92,5 % Selektivität nach 48 Stunden Reaktionszeit 
ermittelt wurden. Mit dem durch Kalzination regenerierten Katalysator UK 32 in 
Versuch UK 32 R wurden nach 48 Stunden sogar maximal 40,4 % Umsatz bei 
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90,8 % Selektivität erzielt. Wird UK 32 ohne Regenerierung wieder eingesetzt, wird 
ein geringerer Umsatz von 9,7 % bei 60,8 % Selektivität gemessen. 
 
Aus dieser Untersuchung geht hervor, dass der Katalysator UK 32 nach einer 
Regenerierung durch Kalzination wiederholt ohne Aktivitätsverlust eingesetzt werden 
kann. Ohne Regenerierung kommt es zu einem starken Rückgang des Umsatzes 
und der Selektivität. Erstaunlich ist, dass der untersuchte Katalysator im Versuch 
UK 32R nach einen einmaligen Einsatz und einer anschließenden Kalzinierung nach 
48 Stunden mit 40,4 % einen fast 5 % höheren Umsatz erzielte als der frische 
kalzinierte Katalysator UK 32 in Kap. 3.2.6.5. D.h., dass der Katalysator regeneriert 
werden kann. Es gibt kein Anzeichen für Aktivitätsverlust. 
3.2.6.7 TPD-Untersuchung der sauren Zeolithe 
In TPD-Untersuchungen soll sowohl die unterschiedliche Stärke der aziden Zentren 
als auch die Anzahl der aziden Zentren der verschiedenen Zeolithkatalysatoren d.h. 
β-Zeolith UK 1 (Modul 6,9), Y-Zeolith UK 7 (Modul 22,2), Y-Zeolith UK 9 (Modul 28,3) 
und β-Zeolith UK 14 (Modul 8,3) verglichen werden. 
 
In der Literatur wurde bereits anhand der Adsorptionswärme von Ammoniak mittels 
TPD-Untersuchungen eine Reihenfolge der Säurestärke von Mordenit, ZSM-5, β-
Zeolith und Y-Zeolith untersucht. So nimmt die Säurestärke wie auch die 
Adsorptionswärme von Mordenit (145 kJ/mol) über ZSM-5 (130 kJ/mol) und β-Zeolith 
(120 kJ/mol) zum Y-Zeolith (110 kJ/mol) hin ab [149, 150]. 
 
In Abbildung 3.36 ist deutlich zu erkennen, dass die β-Zeolithe wesentlich mehr und 
auch stärkere saure Zentren besaßen als die Y-Zeolithe, wie es auch schon gemäß 
der Literaturwerte [149] erwartet werden konnte. 
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Abbildung 3.36: TPD-Experiment mit den Katalysatoren UK 1, UK7, UK 9 und UK 14 
Katalysatoren:  UK 1, β-Zeolith, SiO2/Al2O3: 6,9, BET: 507,8 m² 
    UK 7,Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 22,2, BET: 623,7 m²  
    UK 9, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 28,3, BET: 721,9 m²  
    UK 14, β-Zeolith, SiO2/Al2O3: 8,3, BET: 614,4 m²  
 
Die β-Zeolithe UK 1 und UK 14 hatten zwei Desorptionsmaxima, von denen das erste 
bei ca. 250°C lag. Dieser Bereich wird in der Literatur [150] auch als l-Peak 
bezeichnet und entsteht durch schwach adsorbiertes bzw. physisorbiertes 
Ammoniak. Bei 250°C war die desorbierte Menge an Ammoniak bei UK 1 um den 
Faktor 1,3 höher als bei UK 14. Das zweite Maximum, der h-Peak, lag bei UK 1 bei 
ca. 350 – 360°C. Bei UK 14 wurde das Maximum des h-Peaks bei etwa 450°C 
erreicht. Die Zahl der sauren Zentren dieser Stärke war bei UK 14 um den Faktor 1,4 
höher als bei UK 1. Die Y-Zeolithe UK 7 und UK 9 besaßen nur eine geringe Anzahl 
saurer Zentren dieser Stärke, so dass bei den β-Zeolithen UK 1 und UK 14 bei einer 
Desorptionstemperatur von 340°C um den Faktor 5 mehr saure Zentren als bei den 
Y-Zeolithen, die in diesem Bereich ihr Desorptionsmaximum erreichten, 
nachgewiesen werden konnten. 
Trotzdem erzielten die Y-Zeolithkatalysatoren UK 7 und UK 9 mit 45,2 % und 33,5 % 
Umsatz und über 90 % Selektivität weitaus bessere Ergebnisse als die β-Zeolithen 
UK 1 und UK 14. UK 1 zeigte keinen Umsatz und UK 14 kam auf maximal 22,1 % 
Umsatz bei nur 40,7 % Selektivität (Abbildung 3.30). 
Diese Ergebnisse zeigen, dass nicht allein die Azidität des Katalysators sondern 
auch dessen Oberfläche und das Zeolithmodul für die Aktivität des Katalysators 
3 Versuchsergebnisse und Diskussionen  100 
verantwortlich sind. So ist anhand der Azidität nicht zu erklären, dass der Katalysator 
UK 1 in der Reaktion inaktiv war, während der Katalysator UK 14 Aktivität zeigte. Die 
Oberfläche von UK 1 ist mit einer BET-Oberfläche von 507m²/g um 95 m²/g kleiner 
als die Oberfläche von UK 14. Das Modul der beiden Katalysatoren unterscheidet 
sich mit 6,9 und 8,3 nur geringfügig. Es kann angenommen werden, dass der 
Unterschied der beiden Katalysatoren an der Oberflächenbeschaffenheit liegt. Dies 
müsste im einzelnen durch Aufnahmen durch REM-Aufnahmen weiter untersucht 
werden. Diese Untersuchungsmethode stand intern nicht zur Verfügung. 
In der folgenden Abbildung 3.37 werden die Katalysatoren UK 7 und UK 9 mittels 
TPD-Untersuchung miteinander verglichen. Die Anzahl an sauren Zentren ist in 
dieser Abbildung feiner aufgelöst als in Abb. 3.38, so dass die Unterschiede 
zwischen den oben genannten Katalysatoren besser sichtbar werden. 
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Abbildung 3.37: TPD-Experiment mit UK 7 und UK 9 
Katalysatoren: UK 7,Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 22,2, BET: 623,7 m²  
   UK 9, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 28,3, BET: 721,9 m²  
 
Beim Katalysator UK 9 konnten zwei Desorptionsmaxima ermittelt werden. Eines 
befand sich bei 190°C, bei dem offensichtlich der l-Peak lag, und ein zweites bei ca. 
280°C. UK 7 besitzt ebenfalls zwei Maxima, eines bei 290°C und eines bei 340°C. 
Das letztere Maximum war auch gleichzeitig das absolute Maximum. Es zeigte sich, 
dass UK 7 um den Faktor 1,5 mehr saure Zentren im Bereich von einer 
Desorptionstemperatur von 340°C als UK 9 besitzt. Daraus folgt, dass UK 7 mehr 
stärker saure Zentren besitzt als UK 9. 
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Beide β-Zeolithe müssten aufgrund der wesentlich höheren Anzahl an sauren 
Zentren (Abb. 3.36) einen höheren Umsatz als die Y-Zeolithe bei dieser 
Additionsreaktion erzielen. Jedoch wird mit dem Y-Zeolithen UK 7 ein fast doppelt so 
hoher Umsatz nachgewiesen und eine wesentlich bessere Selektivität erreicht als bei 
dem besten β-Zeolith UK 14. Ferner zeigt sich auch bei Y-Zeolithen, dass das Modul 
des Y-Zeolithen eine Auswirkung auf den Umsatz hat. 
Aus den Untersuchungen kann gefolgert werden, dass nicht allein die Anzahl und 
Stärke der sauren Zentren für eine hohe Aktivität des Katalysators entscheidend ist, 
sondern auch die Oberflächenbeschaffenheit und die Polarität (Modul) des 
Katalysators bei der Addition von Pivalinsäure an Ölsäuremethylester einen großen 
Einfluss haben müssen.  
3.2.6.8 1H-MAS-NMR-Untersuchung der Y-Zeolithe 
Durch 1H-MAS-NMR-Messungen soll der Einfluss des Moduls (SiO2/Al2O3) auf die 
Säurestärke und die Anzahl der sauren Zentren der Y-Zeolithe UK 4 (1,6), UK 7 
(22,2) und UK 28 (142,2) untersucht werden. Die Katalysatoren wurden vor den 
Messungen bei 120°C und 10-2torr 12 Stunden getrocknet und anschließend unter 
Argon in die Rotoren umgefüllt. 
Tabelle 3.3: Gemessene Werte der Katalysatoren UK 4, UK 7 und UK 28 
Katalysator Gruppe ppm 
UK 4 SiOH 1,22 (mit Schultern bei 0,19, 0,64, 1,46)
 Azide Protonen 
(Brönsted-Säurezentren)
6,68 
Katalysator Gruppe ppm 
UK 7 SiOH 1,46 (mit Schultern bei 0,24, 0,63, 1,22)
 Azide Protonen 
(Brönsted-Säurezentren)
6,24 
Katalysator Gruppe ppm 
UK 28 SiOH 1,42 (mit Schultern bei 0,63, 1,17) 
 Azide Protonen 
(Brönsted-Säurezentren)
5,71 
 
Bei Werten von 1,22 ppm wurde ein scharfes Silanolsignal mit Schultern bei 0,19, 
0,64 und 1,46 ppm für Y-Zeolith UK 4 gemessen. Dieses Signal ist typisch für das 
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Proton einer SiOH-Gruppe [142]. Das Hauptsignal für die Protonen der Silanolgruppe 
von UK 7 lag bei 1,46 ppm und es wurden Schultern bei 0,24, 0,63 und 1,22 ppm 
ermittelt. Bei UK 28 wurde, ein Hauptsignal bei 1,41 ppm und Schultern bei 1,17 ppm 
sowie 0,63 ppm gefunden. 
 
Die Signallage von 5 - 7 ppm ist charakteristisch für Brönsted-Säurezentren, an 
denen sich auch in getrockneten Zeolithen noch Spuren von adsorbiertem Wasser 
befinden [142, 151]. UK 4 zeigte sichtbar die größte Anzahl an Brönsted-Zentren. 
Das Protonensignal spaltete sich in zwei Signale bei 6,0 und 6,68 ppm auf. Beim 
Katalysator UK 7 war das Signal besonders breit. Das Maximum lag bei 6,24 ppm. 
Bei UK 28 konnte bei 5,71 ppm ein relativ scharfes Signal gefunden werden. Ein 
Vergleich der drei Katalysatoren zeigt, dass sich mit zunehmenden Modul, wie 
erwartet [149, 150], die Anzahl der sauren Zentren verringert. Das Maximum des 
Signals für Brönsted-Säurezentren verschiebt sich mit der Zunahme der Azidität und 
der Abnahme des Moduls ins Tieffeld von 6,683 ppm bei UK 4, über 6,24 ppm bei 
UK 7 und zu 5,71 ppm bei UK 28. Auffallend ist, dass bei UK 4 und UK 28 die 
Protonensignale für die Brönsted-Zentren sehr scharf waren. Bei UK 7 verlief dieses 
Signal sehr flach und deckte einen weiten Bereich von ca. 5,2 ppm bis ca. 7,0 ppm 
ab. Daraus kann geschlossen werden, dass der Katalysator UK 7 einen großen 
Bereich von unterschiedlich starken sauren Zentren abdeckt. Durch eine 
Veränderung des Moduls wird nicht nur die Anzahl und die Stärke der sauren 
Zentren verändert [152] sondern auch die Polarität der Oberfläche. Es kann 
angenommen werden, dass der Katalysator UK 7 unpolarer als UK 4 und polarer als 
UK 28 ist. Durch seine Zusammensetzung besitzt UK 7 voraussichtlich eine lipophile 
Oberfläche, an die sich Fettsäuren leicht anlagern können. Des weiteren besitzt UK 7 
saure Zentren von der Stärke, die für die Aktivierung der Doppelbindung in 
ungesättigten Fettsäuren benötigt werden, so dass dieser Katalysator bei der 
Addition von Pivalinsäure an die Doppelbindung von Ölsäuremethylester einen sehr 
guten Umsatz und eine sehr hohe Selektivität erreichte. 
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3.3 Vergleich von sauren Ionenaustauschern mit Y- und β-
Zeolithen bei der Herstellung von DPSM 
Nachdem in den letzten Kapiteln die Zeolithe und die sauren Ionenaustauscher 
getrennt von einander behandelt worden sind, soll in diesem Kapitel ein Vergleich 
dieser Katalysatoren in ihren Vor- und Nachteilen bei der Addition von Pivalinsäure 
an die Doppelbindung von Ölsäuremethylester erfolgen. 
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Abbildung 3.38: Ionenaustauscher und Zeolithe im Vergleich 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    molares Verhältnis Pivalinsäure/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysatoren:  
UK 20: Amberlyst 15 (24 Stunden bei 20°C unter HV getrocknet) 
UK 17: Amberlyst 15 (6 Stunden bei 120°C unter HV getrocknet) 
UK 18: Amberlyst 15 (24 Stunden bei 120°C unter HV getrocknet) 
UK 19: Nafion SAC 13 (24 Stunden bei 20°C unter HV getrocknet) 
UK 7,Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 22,2, BET: 623,7 m²  
UK 9, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 28,3, BET: 721,9 m²  
UK 14, β-Zeolith, SiO2/Al2O3: 8,3, BET: 614,4 m²  
Optimierte Zeiten für den Umsatz und die Selektivität: 
UK 20: Umsatz und Selektivität nach 2 Stunden 
UK 17, UK 18 und UK 19: Umsatz und Selektivität nach 6 Stunden 
UK 7, UK 9 und UK 14: Umsatz und Selektivität nach 48 Stunden 
 
Für einen Vergleich wurden aus den 33 eingesetzten Katalysatoren 3 Zeolithe und 4 
Ionenaustauscher ausgewählt. Die Anzahl der sauren Zentren des Ionenaus-
tauschers Amberlyst 15 wurde durch thermische Desulfonierung variiert. Der 
Nafion/Silica Composite Katalysator SAC 13 wurde nur unter Hochvakuum 
getrocknet. 
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Die höchste Aktivität zeigte der Katalysator Amberlyst 15 UK 20 der schon nach 2 
Stunden Reaktionszeit 49,2 % Umsatz und 67,1 % Selektivität erzielte. Dieser 
Katalysator hat die meisten sauren Zentren aller oben aufgeführten Katalysatoren. 
Doch die Selektivität des Katalysators ist niedrig. Die Selektivität konnte durch 
Desulfonierung (UK 17 und UK 18) auf 74,2 % unter Umsatzverlust gesteigert 
werden. Jedoch kann auch festgestellt werden, dass nicht der am stärksten 
desulfonierte Katalysator UK 18 (24 h bei 120°C HV getrocknet) die höchste 
Ausbeute unter diesen Ionenaustauschern zeigte. Diese wurde vom Katalysator 
UK 17 erreicht, der nur 6 Stunden behandelt wurde. Daraus kann geschlossen 
werden, dass durch gezieltes Einstellen der Anzahl der sauren Zentren, die 
Selektivität sowie die Ausbeute mit dem Katalysator Amberlyst 15 optimiert werden 
kann.  
 
Nafion/Silica Composite SAC 13 ist der in diesem Zusammenhang beste getestete 
Ionenaustauscher und erzielte bis zu 46,0 % Umsatz bei 88,7 % Selektivität. Damit 
lag die Ausbeute und die Selektivität höher als bei den Amberlyst-
Ionenaustauschern. 
 
Zeolithen zeigten allgemein die geringste Aktivität. Sie benötigten 48 Stunden, um 
die besten Ausbeuten zu erzielen. Allerdings konnte, mit Ausnahme des β-Zeolithen, 
bei allen Y-Zeolithen mit einem Modul von 22 – 28 Umsätze von 33,5 % bis 46,7 % 
und eine Selektivität von über 90 % erzielt werden. An diesen Beispielen zeigt sich 
wiederum, dass nicht der Katalysator mit den meisten und stärksten sauren Zentren 
die Addition von Pivalinsäure an die Doppelbindung von Ölsäuremethylester am 
besten katalysiert, sondern Y-Zeolithe, die wie aus Kap. 3.2.6.7 hervorgeht, weniger 
und schwächere saure Zentren besitzen als der β-Zeolith. 
 
Zusammenfassend sind für die Herstellung von DPSM zwei Katalysatoren besonders 
hervorzuheben. Zum einen ist der teuere Nafion/Silica Composite SAC 13 
hervorzuheben, der schon nach 6 Stunden Reaktionszeit bis zu 46 % des 
Ölsäuremethylesters mit bis zu 89 % Selektivität zu DPSM umsetzt. Zum anderen 
kann der billigere Y-Zeolith UK 7 sogar bis zu 46,7 % Umsatz bei 91,9 % Selektivität 
nach 48 Stunden erzielen. Bei diesen beiden Katalysatoren scheint die Anzahl sowie 
die Stärke der sauren Zentren optimal für diese Additionsreaktion zu sein. Allerdings 
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besitzt ein Y-Zeolith trotz seiner geringeren Aktivität den Vorteil gegenüber allen 
sauren Ionenaustauschern, dass er leicht durch Kalzinierung ohne Aktivitätsverlust 
regeneriert werden kann. 
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3.4 Addition von Ameisen- und Pivalinsäure an 
Linolsäureethylester 
3.4.1.1 Addition von Ameisensäure an Linolsäureethylester 
Die Addition von Ameisensäure an die Doppelbindungen des Linolsäureethylesters 
ist von großem Interesse, da für den Fall, dass die Reaktion durchführbar ist, eine 
aufwendige und teuere selektive Hydrierung zur Steigerung der 
Oxidationsbeständigkeit von Oleochemikalien nicht mehr nötig wäre. 
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Gleichung 3.1: Addition von Ameisensäure an Linolsäureethylester 
 
Diese Addition läuft wie bei Ölsäuremethylester autokatalytisch ab. Mit den 
Katalysatoren Nafion SAC 13, Amberlyst 15, dem Y-Zeolith UK 32 und 
autokatalytisch konnten sowohl die Produkte 1 und 2 (isomere Formyloxyöl-
säureethylester FOE) als auch das Produkt 3 (Diformyloxystearinsäureethylester 
DFSE) bzw. deren Isomere hergestellt werden. 
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In Abbildung 3.39 sind die hierbei erzielten Ergebnisse zu sehen. 
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Abbildung 3.39:  Ergebnisse vom Versuch UK L 9 
Reaktionsbedingungen: T = 120°C, kein Katalysator   
    molares Verhältnis Ameisensäure/Edukt: 50  
    S1: Selektivität zu FOE  S2: Selektivität zu DFSE 
 
Beim „Blanktest“ wurde der beste Umsatz mit 92,2 % nach 24 Stunden Reaktionszeit 
erzielt. Die Selektivität zu FOE betrug 47,1% und zu DFSE 50,4%. Nach 48 Stunden 
traten vermehrt Nebenprodukte auf. Es kann angenommen werden, dass es sich bei 
diesen um Oligomere des Linolsäureethylesters handelt. 
 
Die besten Ergebnisse wurden mit dem Katalysator UK 32 erzielt (siehe Abb. 3.40). 
Nach 24 Stunden wurde bereits ein Umsatz von 94,3 % erzielt. Die Selektivität zu 
FOE betrug 47,8 % und zu DFSE 48,5 %. Nach 48 Stunden konnte kein 
Ausgangsmaterial mehr festgestellt werden und die Selektivität zu DFSE erhöhte 
sich im gleichen Zeitraum von 48,5 % auf 53,2 %, während die Selektivität zu FOE 
von 47,3 % auf 42,3% sank. Daraus kann gefolgert werden, dass FOE mit der Zeit zu 
DFSE umgesetzt wird. Durch den elektronenziehenden Effekt der Estergruppe wird 
die Reaktivität der verbliebenen Doppelbindung in FOE herabgesetzt, so dass eine 
vollständige Absättigung des Linolsäureethylesters mit Ameisensäure nur schwer 
erreicht wird. 
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Abbildung 3.40:  Ergebnisse des Versuchs UK L 12 
Reaktionsbedingungen: T = 120°C, molares Verhältnis Ameisensäure/Edukt: 50  
Katalysator (80 Gew.-%): UK 32, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 24,1, BET: 685,5 m² 
    S1: Selektivität zu FOE  S2: Selektivität zu DFSE 
 
Um die Eigenschaften dieses potentiellen Schmierstoffes zu untersuchen, musste 
eine größere Menge von FOE und DFSE hergestellt werden. Dazu wurde ein Scale-
up von Versuch UK L 12 um den Faktor 12 im Versuch UK L17 durchgeführt. 
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Abbildung 3.41:  Ergebnisse vom Scale-up UKL17 
Reaktionsbedingungen: T = 120°C, molares Verhältnis Ameisensäure/Edukt: 50  
Katalysator (80 Gew.-%): UK 32, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 24,1, BET: 685,5 m² 
    S1: Selektivität zu FOE  
    S2: Selektivität zu DFSE 
 
3 Versuchsergebnisse und Diskussionen  109 
Dieser Versuch wurde über 8 Stunden durchgeführt. Es ist sehr gut zu erkennen, wie 
aus dem Zwischenprodukt FOE das Folgeprodukt DFSE gebildet wird. Der Umsatz 
steigt nach 4 Stunden immer noch stetig und erreicht nach 8 Stunden 69,6 %. Die 
Selektivität zu FOE nimmt in dem Maße ab wie die Selektivität zu DFSE zunimmt. 
 
Der Einsatz des Y-Zeolithkatalysators UK 32 bringt eine Verbesserung sowohl des 
Umsatzes als auch der Selektivität zu DFSE mit sich. Dies ermöglicht in Zukunft 
auch Oleate mit hohen Anteil von mehrfach ungesättigten Fettsäuren einzusetzen, 
ohne diese vorher durch eine kostenintensive selektive Hydrierung in die 
einfachungesättigten Fettsäuren zu überführen. 
 
Der Einsatz von Nafion Silica Composite SAC 13 und Amberlyst 15 führte schon 
nach spätestens 6 Stunden vermutlich zur verstärkten Bildung von Oligomeren der 
Linolsäure- und Ölsäurederivate, so dass die Analytik erschwert war. 
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3.4.1.2 Addition von Pivalinsäure an Linolsäureethylester 
Bei der Addition von Pivalinsäure an Linolsäureethylester konnte nur mit dem 
Katalysator Nafion SAC 13 (Versuch UK L 14) das Produkt 3 (Dimethylpropionyloxy-
stearinsäureethylester DPSE) hergestellt werden. Der Umsatz betrug 51 % und die 
Selektivität 10,9 %. Die Produkte 1 und 2 konnten mit 59,2 % Selektivität nach 6 
Stunden hergestellt werden. Bei längeren Reaktionszeiten traten mit diesem 
Katalysator verstärkt Polymerisation auf, wodurch Probleme in der Analytik 
entstanden. 
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Gleichung 3.2:Addition von Pivalinsäure an Linolsäureethylester 
 
Dieses Problem der Polymerisation trat auch beim Einsatz von Amberlyst 15 
(Versuch UK L 15) auf; es konnte kein DPSE nachgewiesen werden. Allerdings 
konnten die Produkte 1 und 2 nach 2 Stunden Reaktionszeit mit einer maximalen 
Ausbeute von 25,9 % hergestellt werden. Dies entspricht einem Umsatz von 45,9 % 
und einer Selektivität von 56,4 %. Nach 6 Stunden Reaktionszeit sank der Umsatz 
wahrscheinlich aufgrund einsetzender Polymerisation und den damit verbundenen 
Problemen bei der GC-Analytik auf 38,4 % und die Selektivität auf 52,4 %.  
Beim Einsatz von einem sauren Y-Zeolithen UK 32 konnte ebenfalls kein DPSE 
nachgewiesen werden. Die beste Ausbeute von 37,8 % bei 52,0 % Umsatz zu den 
Produkten 1 und 2 wurde nach 24 Stunden Reaktionszeit erzielt. 
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In einem Blanktest konnte nachgewiesen werden, dass es zu keiner Addition von 
Pivalinsäure an Linolsäureethylester kommt, wenn kein saurer Katalysator eingesetzt 
wird. 
Bisher konnten die oben aufgeführten Produkte noch nicht isoliert und daher auch 
nicht eindeutig durch 1H- und 13C-NMR- sowie IR-Untersuchungen identifiziert 
werden. 
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3.5 Addition von Carbonsäure an Glycerintrioleat 
Bei der Addition von Carbonsäuren an Glycerintrioleate (GTO) konnte weder mit 
Essig- noch mit Pivalinsäure ein neues Additionsprodukt nachgewiesen werden.  
3.5.1.1 Addition von Ameisensäure an Glycerintrioleat 
Bei der Addition von Ameisensäure an Glycerintrioleate (GTO) konnte wegen einer 
nicht vollkommen aufgebauten HPLC- und HPLC-MS-Analytik keine genaue Angabe 
über den Umsatz und die Selektivität dieser Reaktion gemacht werden. 
 
C-H2C CH3
R:
CH2O2RRO2CH2
O2R
GTO: Glycerintrioleat
C-H2C CH3
HCO2
R1:
CH2O2R1R1O2CH2
O2R1
+ 3 HCO2H
 
Gleichung 3.3: Addition von Ameisensäure an Glycerintrioleat 
 
Allerdings konnte mittels 1H- und 13C-NMR des Rohproduktes nachgewiesen werden, 
dass eine Addition von Ameisensäure an die Doppelbindungen von GTO erfolgt ist. 
Eine vollständige Absättigung der Doppelbindungen wird jedoch nicht beobachtet. 
Wegen weiterer Probleme bei der destillativen Reinigung des Rohproduktes 
aufgrund des hohen Siedepunktes des entstandenen Produktgemisches, muss 
sowohl an der Methode der Aufarbeitung als auch an der Analyse durch HPLC 
gearbeitet werden.  
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3.6 Additionen von Alkoholen an Ölsäuresäuremethylester 
3.6.1 Reaktion von 2,2-Dimethyl-1-propanol mit 
 Ölsäuremethylester 
In dieser Versuchsreihe wurde ein Katalysatorscreening mit 20 Zeolithkatalysatoren 
und mit modifiziertem Amberlystkatalysatoren bzw. Nafionkatalysator (UK 17, UK 18, 
UK 19 und UK 20)  zur direkten Addition von 2,2-Dimethylpropanol an die 
Doppelbindung von Ölsäuremethylester, wie in Gleichung 3.4 gezeigt, durchgeführt. 
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Gleichung 3.4: Direkte Addition von 2,2-Dimethylpropanol an Ölsäuremethylester 
 
Es konnte keine direkte Addition von 2,2-Dimethylpropanol nachgewiesen werden. 
Lediglich eine Umesterung erfolgte, bei der die Methylgruppe durch eine 2,2-
Dimethylpropylgruppe ersetzt wurde, wie in Gleichung 3.5 gezeigt wird. 
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Gleichung 3.5: Umesterung von Ölsäuremethylester mit 2,2-Dimethylpropanol 
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3.6.1.1 Umesterung mit 2,2-Dimethylpropanol an Zeolithen 
Bei dem Versuch, 2,2-Dimethylpropanol an Ölsäuremethylester zu addieren, wurden 
20 verschiedene Katalysatoren eingesetzt, von denen 16 zeolithischer Natur sind. In 
der folgenden Abbildung werden die Ergebnisse der besten drei Zeolithe gezeigt. 
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Abbildung 3.42: Umsatz und Selektivität der Katalysatoren UK 7, UK 9 und UK 14 
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
   molares Verhältnis 2,2-Dimethylpropanol/Ölsäuremethylester: 25 
Katalysatoren:  UK 7,Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 22,2, BET: 623,7 m²  
    UK 9, Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 28,3, BET: 721,9 m²  
    UK 14, β-Zeolith, SiO2/Al2O3: 8,3, BET: 614,4 m²  
 
Zeolith UK 7 erweist sich als der beste Katalysator mit 84 % Umsatz und 61 % 
Selektivität. Mit dem β-Zeolith UK 14 wird mit 15,5 % die schlechteste Ausbeute 
erzielt. Y-Zeolithen, wie z.B. UK 7 und UK 9, mit einem Modul von 22- 28 sind allen 
anderen untersuchten Zeolithen bezüglich der Ausbeute weit überlegen gewesen. 
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3.6.1.2 Umesterung mit 2,2-Dimethylpropanol an sauren 
Ionenaustauschern 
In Abbildung 3.43 wird ein Vergleich der sauren Ionenaustauscher für die 
Umesterung mit 2,2-Dimethylpropanol dargestellt.  
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Abbildung 3.43: Umsatz und Selektivität der Katalysatoren UK 17, UK 18, UK 19, UK 20  
Reaktionsbedingungen:  T = 120°C, Katalysator/Ölsäuremethylester: 80 %,   
    mol. Verhältnis 2,2-Dimethylpropanol /Ölsäuremethylester: 25 
Katalysatoren: 
UK 17: Amberlyst 15 (6 Stunden bei 120°C unter HV getrocknet) 
UK 18: Amberlyst 15 (24 Stunden bei 120°C unter HV getrocknet) 
UK 19: Nafion SAC 13 (24 Stunden bei 20°C unter HV getrocknet) 
UK 20: Amberlyst 15 (24 Stunden bei 20°C unter HV getrocknet) 
 
Alle eingesetzten Ionenaustauscher katalysierten die Umesterung von 
Ölsäuremethylester mit 2,2-Dimethylpropanol mit über 88 % Selektivität und über 
88 % Umsatz. Allerdings war die Reaktionszeit für das Erreichen der maximalen 
Ausbeute mit 48 Stunden wesentlich länger als bei der Acylierung der 
Doppelbindung mit Pivalinsäure. 
Bei der Umesterung ist Amberlyst 15 (UK 17, UK 18 und UK 20) im Gegensatz zu 
der Acylierung der Doppelbindung von Ölsäuremethylester besser als UK 19 
(Nafion/Silica Composite SAC 13) geeignet. Mit dem Katalysator UK 19 wurden 
maximal 88,7 % Umsatz bei 89,5 % Selektivität erzielt. 
Mit Amberlyst 15 (UK 17) konnte durch sechsstündige thermische Behandlung die 
Selektivität auf 93,7 % gesteigert werden. Allerdings war der Umsatz von Katalysator 
UK 17 mit maximal 94,5 % etwas geringer als bei UK 18 und UK 20, mit denen 
98,7 % bzw. 99,6 % erreicht wurden. 
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Allgemein zeigt sich, dass saure Ionenaustauscher wesentlich besser für die 
Umesterung bei den gegeben Reaktionsbedingungen geeignet sind als saure 
Zeolithe. Unter den Ionenaustauschern waren die Katalysatoren auf der Basis von 
Amberlyst 15 dem Nafion/Silica Composite SAC 13 weit überlegen. 
3.6.2 Oxidationsbeständigkeit von Fettsäureestern im Vergleich 
Die Oxidationsbeständigkeit von Schmierstoffen ist von großer Bedeutung für die 
kommerzielle Verwendung von Schmierstoffen sowie deren Applikation. 
In Kooperation mit IFAS wurden Messungen zur Oxidationsbeständigkeit der neuen 
Substanzen im Vergleich zu den Ausgangsverbindungen durchgeführt, da ein Ziel 
dieses Projektes die Verbesserung der Standzeiten von nativen Fettsäureestern ist. 
Dazu wurde der „Rotary-Bomb-Test“ (ROBOT) eingesetzt, da mit dieser 
Testmethode in kurzer Zeit eine reproduzierbare Aussage über die 
Oxidationsbeständigkeit von Schmierstoffen getroffen werden kann. 
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Abbildung 3.44: Ergebnisse Rotary-Bomb-Test 
Bedingungen: 35 g Schmierstoff; 6,25 bar Sauerstoff; T = 120 °C bzw. 90°C bei GTO; ohne 
Katalysator 
Die Oxidationsbeständigkeit von Ölsäuremethylester konnte durch die Addition von 
Ameisensäure an die Doppelbindung (FSM) um den Faktor 16,5 und durch die 
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Addition von Pivalinsäure (DPSM) um den Faktor 2,7 gegenüber der 
Ausgangsverbindung Ölsäuremethylester gesteigert werden. 
Bei Glycerintrioleat (GTO) konnte der Faktor durch die Addition von Ameisensäure 
an die Doppelbindungen von GTO (mod. GTO) um den Faktor 1,7 verbessert 
werden. 
Allerdings war GTO wesentlich oxidationsempfindlicher als Ölsäuremethylester. 
Daher musste der Test bei 90°C durchgeführt werden. Daher kann kein direkter 
Vergleich von der Oxidationsbeständigkeit von modifizierten GTO und FSM und 
DPSM zu diesem Zeitpunkt gezogen werden. 
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4 Zusammenfassung und Ausblick 
Im Rahmen des Ethanolprojektes sollten neue Trägermaterialien nach einer 
Imprägnierung mit Phosphorsäure in einer neu aufgebauten kontinuierlichen 
Ethanolanlage mit dem Ziel untersucht werden, bessere Trägermaterialien zu finden, 
bei denen ein geringerer Phosphorsäureaustrag stattfindet, und die Standzeit der 
„festen“ Phosphorsäure bei der Gasphasenhydratisierung von Ethylen erhöht ist. 
 
Im Ethanolprojekt kann die bauliche Umstrukturierung einer Ethanolanlage als Erfolg 
gewertet werden, in der die Reproduzierbarkeit der Ergebnisse mit einem 
technischen Standardkatalysator UK 20 (HV 97/4 SiO2 mit 50 Gew.-% H3PO4) in den 
Toleranzgrenzen gegeben ist. Es konnten nur Schwankungsbreiten von absolut ca. 
1 % Umsatz beobachtet werden, was einer Abweichung von relativ ca. 8 % 
entspricht. Ferner konnte festgestellt werden, dass durch die Erhöhung des 
Wasseranteils im molaren Ethylen/Wasserdampfgemisch die Ethanolausbeute von 
11,5 % auf 24,5 % beim Einsatz des Katalysators UK 20 erhöht werden kann. 
 
Der Screeningtest zeigte, dass am Katalysator UK 22 (HV 97/6 SiO2 mit 50 Gew.-% 
H3PO4), trotz eines sichtbaren Leachings in den ersten 6 Stunden, der beste Umsatz 
mit 14,3 % nach 14 Stunden Versuchszeit erzielt wurde. Allerdings betrug die 
Selektivität bei diesem Katalysator nur 94 %. Die Katalysatoren UK 27 (HV 99/6 SiO2 
+ 5 % ZrO2 mit 50 Gew.-% H3PO4) und UK 21 (HV 99/5 SiO2 + 5 % TiO2 mit 50 
Gew.-% H3PO4) waren vom Umsatz her mit nur 10,0 % bzw. 9,0 % wenig 
überzeugend. Es konnte bisher kein Vorteil bei Kieselgel, das mit ZrO2 bzw. TiO2 
dotiert wurde, festgestellt werden. Es sei denn, dass die Langzeitstabilität bei den mit 
ZrO2 bzw. TiO2 dotierten Katalysatoren wesentlich besser wäre als bei den 
undotierten Katalysatoren. 
 
Im durchgeführten Crashtest (12 h Kalzinierung bei 950°C) konnte gezeigt werden, 
dass „Feste Phosphorsäure“ auf der Basis von Trägern, die aus reinem Kieselgel 
ohne fremde Dotierungen bei 950 °C bestehen, sinterten. Das erhaltene Material war 
nach der Sinterung überwiegend amorph. Einige Reflexe deuteten auf 
Siliziumphosphatverbindungen wie z.B. Si5(PO4)6O hin. Es konnte jedoch kein β-
Cristobalit nachgewiesen werden. Nur der Katalysator UK 21, dessen Träger mit ca. 
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2 % TiO2 dotiert war, zeigte keine Sinterung bei der Kalzinierung. Diese thermische 
Stabilität schlägt sich auch bei der Aktivität des Katalysators UK 21 nieder. Der 
Umsatz dieses Katalysators konnte sogar gegenüber dem unkalzinierten Katalysator 
im Versuch UK 143 von 9,0 % auf bis zu 11,4 % gesteigert werden. Die Selektivität 
ging dabei von über 99 % auf ca. 96 % zurück. Die Katalysatoren UK 20, UK 22 und 
UK 48 (HV 95/48 SiO2 mit 50 Gew.-% H3PO4) verloren nach der Kalzinierung stark 
an Aktivität. 
 
Im Rahmen der Untersuchungen der Trägermaterialien wurde versucht, eine 
Korrelation zwischen den Katalysatoroberflächen bzw. den durchschnittlichen 
Porendurchmesser der Katalysatoren und der Aktivität der Katalysatoren 
herzustellen. In der Quecksilberporositätsmessung konnte festgestellt werden, dass 
die Oberflächen der SPA-Katalysatoren im Bereich von 30 bis 100 bar bei ca. 3 m²/g 
lagen. Es zeigte sich, dass der Einfluss des Trägers auf die Oberfläche des 
Katalysators bei einer Überladung mit Phosphorsäure, wie es bei der Imprägnierung 
mit 50 Gew.-% Phosphorsäure der Fall ist, gering ist. Es konnte keine Korrelation 
zwischen der Katalysatoroberfläche bzw. dem durchschnittlichen Porendurchmesser 
und der Aktivität der untersuchten Katalysatoren gefunden werden. 
 
In einem zukünftigen Projekt wäre möglicherweise eine geringere Menge von 
Phosphorsäure (< 50 %, > 25 %) bei der Imprägnierung bzw. eine Mehrfach- 
imprägnierung mit geringen Mengen an Phosphorsäure für eine Untersuchung der 
Trägereigenschaften vorteilhaft, da dann keine Überlagerung der Poren durch 
„Multilayer“ bestehend aus Phosphorsäure und Diphosphorsäure stattfinden sollte. 
Dadurch könnten die Oberflächeneigenschaften der Trägermaterialien 
möglicherweise besser in Erscheinung treten. Im „Crashtest“ konnte nur eine höhere 
thermische Stabilität des mit 2% TiO2 dotierten Katalysators UK 21 festgestellt 
werden. Eine Auswirkung der Dotierung auf eine verbesserte Standzeit und eine 
Verhinderung der Bildung von β-Cristobalit müsste in Langzeituntersuchungen in 
einer Pilotanlage unter Industriebedingungen untersucht werden. 
 
Das Ziel des zweiten Teils dieser Arbeit ist die Entwicklung von neuartigen, 
oxidationsstabileren, ökotoxikologisch unbedenklichen, schnell biologisch abbau-
baren Schmierstoffen und Druckübertragungsmittel auf der Basis von 
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Fettsäureestern. Zur Verbesserung der Oxidationsbeständigkeit der ungesättigten 
Fettsäureester sollen diese durch Addition von organischen Säuren an deren 
Doppelbindungen abgesättigt werden. Neosäuren sollten bevorzugt eingesetzt 
werden, da diese den Vorteil haben, dass sie aufgrund ihres quarternären α-C-Atoms 
oxidations- und hydrolysestabiler als andere organische Säuren sind. 
 
Nur die Addition von Ameisensäure an die Doppelbindung von Ölsäuremethylester 
läuft autokatalytisch ab, da die Säurestärke von Ameisensäure um den Faktor 10,2 
stärker als die von Essigsäure und sogar um den Faktor 19,2 stärker als die von 
Pivalinsäure ist. Des Weiteren ist eine Abnahme der Ausbeute mit Zunahme der 
sterischen Hinderung festzustellen. Die Ausbeute von 80,8 % bei Formyloxystearin-
säuremethylester (FSM) fällt auf 51,8 % bei Acetoxystearinsäuremethylester (ASM) 
und schließlich auf 40,9 % bei 2,2-Dimethylpropionyloxystearinsäuremethylester 
(DPSM). 
 
Ein Vergleich von z.T. modifizierten Amberlyst-15-Katalysatoren und von 
verschiedenen NAFION Silica Compositen bei der Herstellung von DPSM zeigte, 
dass mit Zunahme der Anzahl der sauren Zentren wie bei UK 20 (Amberlyst 15, 24 
Stunden bei 20°C unter HV getrocknet) und UK 33 (Silica mit 80 % Nafion, Nafion 
Ground) der Umsatz und die Aktivität der Katalysatoren stark anstiegen, während die 
Selektivität bei diesen Katalysatoren zurückging. Hingegen wurde mit dem 
Katalysator UK 19 NAFION Silica Composite SAC 13 die höchste Ausbeute erzielt. 
Es gelang auch der Nachweis, dass NAFION Silica Composite SAC 13 bis zu 
sechsmal nach einer Regenerierung eingesetzt werden kann. Allerdings sank dabei 
die Ausbeute von maximal 43,5 % auf 32 %. 
 
Als Alternative zu den sauren Ionenaustauschern bieten sich die Y-Zeolithe UK 7 (Y-
Zeolith, SiO2/Al2O3: 22,2, BET: 623,7 m²), UK 9 (Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 28,3, BET: 
721,9 m²) , UK 21 (Y-Zeolith, SiO2/Al2O3: 27,5, BET: 711,8 m²) und UK 32 (Y-Zeolith, 
SiO2/Al2O3: 24,1, BET: 685,5 m²), die sich im Modul und in der BET-Oberfläche im 
Mittel um weniger als 10 % unterscheiden, an. UK 7 erwies sich als bester 
zeolithischer Katalysator. Bis zu 42,9 % Ausbeute wurden hiermit erzielt. Die 
erreichten Selektivitäten aller bislang getesteten Katalysatoren lagen stets über 90 % 
und der Umsatz über 33 %. Ferner zeigte sich am Beispiel von UK 32, dass Y-
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Zeolithe ohne Aktivitätsverlust durch Kalzination regeneriert werden können. Der 
einzige Nachteil dieser Katalysatoren gegenüber dem Nafion Silica Composite SAC 
ist die lange Reaktionszeit von 48 Stunden. 
 
Bei Scale-up Versuchen wurden die Reaktionsansätze um den Faktor 77-155 bei 
FSM, 40-42 bei ASM und 32-46 bei DPSM vergrößert. Bei der Herstellung von 
DPSM konnte die verwendete Katalysatormenge beim Einsatz von NAFION Silica 
Composite SAC 13 von 100 Gew.-% bezogen auf Ölsäuremethylester auf 37 Gew.-
% verringert werden. Die Ausbeute erhöhte sich bei der Addition von Pivalinsäure an 
die Doppelbindung von Ölsäuremethylester auf maximal 43,5 %. 
 
Bei der Herstellung von FSM (Formyloxystearinsäuremethylester) konnte durch eine 
Verringerung des molaren Verhältnisses von Ameisensäure zu Ölsäuremethylester 
die Ausbeute ohne den Einsatz von Katalysatoren auf 77,9 % erhöht werden. 
 
Die Addition von Ameisensäure an die Doppelbindungen von Linolsäureethylester 
führte mit dem Katalysator UK 32 bei 94,3 % Umsatz zu zwei Produkten, dem 
einfach ungesättigten Formyloxyölsäureethylester (FOE)  bzw. zum entsprechend 
einfachungesättigten Isomer (Selektivität 42,3 %) und dem vollständig abgesättigten 
Diformyloxystearinsäureethylester (DFSE) (Selektivität 53,2 %). Die vollständige 
Absättigung aller Doppelbindungen von Linolsäureethylester konnte beim Einsatz 
von Pivalinsäure wahrscheinlich wegen sterischer Hinderungen nicht erreicht 
werden. 
 
Die Addition von Ameisensäure an die Doppelbindungen von Glycerintrioleat (GTO) 
erfolgte nicht vollständig, so dass nur die Addition nicht aber die vollständige 
Absättigung der Doppelbindungen in GTO nachgewiesen werden konnte. Ferner 
wurde gezeigt, dass das neue Produktgemisch eine höhere Oxidationsbeständigkeit 
besitzt als das Ausgangsmaterial. 
 
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit konnten insgesamt 5 neue Schmierstoffe durch 
chemische Modifikationen von ungesättigten Fettsäureestern hergestellt werden. Es 
wurden 3 verschiedene organische Säuren, explizit Ameisensäure, Essigsäure und 
Pivalinsäure, an die Doppelbindungen von Ölsäuremethylester bzw. Linolsäure-
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ethylester addiert. Die neuen Verbindungen ASM, FSM, DPSM, FOE und DFSE 
wurden isoliert und konnten mittels 1H- und 13C-NMR sowie IR spektroskopisch 
nachgewiesen und charakterisiert werden. 
Ferner konnten FSM und DPSM im Rahmen des SFB 442 auf seine tribologischen 
(Lehrstuhl für Werkzeugmaschinen) und ökotoxikologischen Eigenschaften (Institut 
für Hygiene und Umweltmedizin) sowie auf seine Oxidationsstabilität (Institut für 
fluidtechnische Antriebe und Steuerungen) untersucht werden. Die tribologischen 
Eigenschaften von DPSM waren im Spindellagerversuch aufgrund des geringeren 
Reibmomentes und der damit verbundenen geringeren Lagertemperatur einem 
kommerziell eingesetzten, voll additivierten Schmierstoffes überlegen [153]. Die 
Oxidationsstabilität (Rotary-Bomb-Test) konnte bei DPSM um den Faktor 2,7 und bei 
FSM um den Faktor 16,5 gegenüber der Ausgangsverbindung Ölsäuremethylester 
erhöht werden. FSM war sogar um den Faktor 3,5 resistenter gegen Oxidation als 
das beste getestete kommerziell verwendete Grundöl. FSM und DPSM wiesen 
gegenüber der Ausgangsverbindung, Ölsäuremethylester, kein erhöhtes 
ökotoxikologisches Potential auf [154, 155, 156, 157, 158, 159, 160]. 
 
Im Anschlussprojekt müssen nun in der neu konstruierten Technikumsanlage diese 
neuen Schmierstoffe in größeren Mengen hergestellt werden, so dass diese Öle in 
Tribometerständen im Rahmen des SFB 442 getestet werden können. 
Ferner muss noch an einer Verbesserung der Neutralisationszahl gearbeitet werden. 
Es bieten sich zur Zeit zwei Wege an. Der erste wäre das Neutralwaschen mittels 
Ionenaustauscher. Der zweite Lösungsansatz könnte in der Veresterung von 
Säurerückständen mit Methanol zu den entsprechenden Methylestern bestehen. 
Von großem Interesse ist noch der erweiterte Einsatz von Glycerintrioleaten (GTO) 
und deren Modifikation mit Ameisensäure, da erste Versuche bereits eine erhebliche 
Steigerung der Oxidationsbeständigkeit um den Faktor 1,7 zeigten. Bei einer 
optimierten Synthese und Aufbereitung könnte die Oxidationsbeständigkeit noch 
verbessert werden. Wegen der anderen Viskositätsklasse und des hohen 
Viskositätsindex von GTO ist dieses Material für einen großen Anwendungsbereich 
interessant und besitzt ein enormes Potential für den Schmierstoffmarkt der Zukunft. 
 
Diese neuen Schmierstoffe können in Zukunft dazu führen, dass der Einsatz von 
gering additivierten, ökotoxikologisch unbedenklichen und schnell biologisch 
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abbaubaren Schmierstoffen industriell möglich sein wird. Ester wie z.B. FSM können 
in Zukunft eine umweltfreundliche Alternative zu den konventionellen Schmierstoffen, 
die auf Erdölprodukten basieren, darstellen. 
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5 Experimenteller Teil 
5.1 Chemikalien 
Nafion/Silica Composite wurde von DuPont de Nemours, Wilmington, DL, USA, zur 
Verfügung gestellt. Ölsäuremethylester und Linolsäureethylester wurden technisch 
rein von Fluka verwendet. Glycerintrioleate wurde von der Firma Fuchs, Mannheim 
gespendet. Alle Chemikalien wurden, wenn es nicht anders vermerkt ist, von der 
Firma Fluka in p.a. Qualität bezogen. 
Es wurden Ethylen (Reinheit 2.7) und Stickstoff (Reinheit 5.0) der Firma Westfalen 
eingesetzt. 
Von der Firma Grace GmbH wurden folgende Silikaträger für die Herstellung „fester 
Phophorsäure“ gestellt: 
Tabelle 5.1: Träger der Firma Grace Davison 
Nr. Grace 
Nr.SP 
Körnung/ 
mm 
N2-BET 
/m2/g 
N2-PV 
/ml/g 
APD / nm Zusatz 
HV 97/4 18-8869 0,3 - 0,5  340 1,18 14  
HV 99/5 18-8868 ungesiebt 318 1,03 13 2% TiO2 
HV 97/6 18-8870 ungesiebt 235 1,89 32,5  
HV 98/3 18-8625 0,25 - 0,5  414 1 9,7  
HV 99/6 18-8922 0,25 - 0,5  566 0,7 4,9 5 % ZrO2 
 
5.2 Ethanolherstellung 
5.2.1 Katalysatorimprägnierung  
In einen 1 L Einhalskolben wurden 68 g des Trägermaterials gegeben. Dann wurde 
ca. 200 g destilliertes Wasser hinzugegeben, so dass der Träger gerade mit Wasser 
bedeckt war. Anschließend wurde 40 g Phosphorsäure (85 %) hinzugegeben.  
Der Kolben wurde 3 Stunden bei 40 °C am Rotationsverdampfer mit ca. 140 U/min 
rotiert. Dann wurde das Wasser bei 100 °C und ca. 40 torr 1 Stunde abgezogen. Der 
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Katalysator wurde schließlich 16 Stunden bei 120 °C getrocknet und auf eine 
Korngröße von 0,25 - 0,5 mm gesiebt. 
 
5.2.2 Versuchsbedingungen  
Der Versuchsreaktor bestand aus einem 35 cm Stahlreaktor mit einem 
sauerstofffreien Kupferinlett. Der Innendurchmesser betrug 1 cm. Der Reaktor wurde 
in drei Schichten beschickt. Die unterste Schicht bestand aus Glaskugeln mit einem 
Durchmesser von 0,75-1,0 mm, die bis zu einer Höhe von 8,3 cm eingefüllt wurden. 
Dann wurde der Reaktor mit 2,4 g Katalysator gefüllt. Das restliche Volumen des 
Reaktors wurde mit Glaskugeln ausgefüllt. Der Vorheizer wurde auf 400°C 
Außentemperatur mit Heizmanschetten beheizt. Die Mischvorrichtung wurde durch 
eine Heizschnur auf 400°C gebracht. Dies entspricht einer Innentemperatur von ca. 
300°C. Der Reaktor wurde auf 360°C Außentemperatur mit einem Heizband beheizt, 
was einer Innentemperatur im Bereich des Katalysatorbettes von ca. 300°C 
entsprach. Das Steuerventil wurde mit einer Heizschnur auf konstant 230°C 
gehalten. Alle Versuche wurden bei 70 bar gefahren. 
Beim Anfahren wurde der Reaktor mit Stickstoff auf Dichtigkeit überprüft und 
anschließend wurden alle beheizten Elemente der Ethanolanlage, wie oben 
beschrieben, beheizt. Mit einer Latekpumpe wurden 4,8 g/h destilliertes Wasser in 
den Reaktor gefördert. Sobald die ersten Wassertropfen im Kühler kondensierten, 
wurde die Gaszuleitung von Stickstoff auf Ethylen umgestellt. Mit Erreichen eines 
konstanten Ethylenstroms wurde die Reaktion angefahren. 
Bei einer zweiten Einstellung der Versuchsbedingungen wurde der Versuch wie 
zuvor beschrieben durchgeführt. Jedoch wurde die Außentemperatur auf 350°C 
gesenkt, so dass die Innentemperatur des Mischers bei 280°C lag. Ferner wurde die 
Temperatur im Bereich des Katalysatorbettes auf 280°C verringert. Der Druck bei 
diesen Reaktionen lag stets bei 55 bar. 
5.2.3 Thermische Alterung der Katalysatoren 
10 g des entsprechenden Katalysators wurden in einen Tiegel gegeben und im 
Muffelofen mit einer Heizrate von 2 °C / min. auf 950 °C erhitzt. Anschließend wurde 
die Probe für 12 Stunden bei 950 °C getempert. Schließlich wurde die Probe mit 
einer Rate von 2 °C/ min. auf Raumtemperatur abgekühlt. Die gesinterten Proben 
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wurden gemörsert und anschließend gesiebt. Der nicht gesinterte Katalysator wurde 
vor dem Einsatz in den Katalysator lediglich gesiebt. 
5.2.4 GC-Analyse für Ethanolproben 
Die wässrigen Ethanolproben wurden auf einem HP 6890 Gaschromatographen 
unter folgenden Bedingungen gemessen: 
Säule:   Porapak QS (80-100 mesh) in einer 3 m Kapillare 
Verdampfer:   250 °C 
Säulentemperatur: 110-220 °C, 10 °C/min 
Trägergas:  2,5 bar Helium 
Detektor:  WLD 175 mA 
Probenmengen: 1,0 µl 
Schreiber:   1 cm/min 
5.2.5 ICP-AES-Spektroskopie 
Die Messung der Atomabsorptionsspektren und die quantitative Bestimmung von 
Phosphor in mg/gKatalysator wurde auf einem Spektroflame D Gerät der Firma Spektro 
durchgeführt. Die Proben wurden in einem Gemisch aus HF/H2SO4 in Lösung 
gebracht und anschließend im oben genannten Gerät gemessen. 
5.2.6 Festkörper-NMR-Experimente  
Die Festkörper-NMR-Experimente wurden an einem DSX500-Spektrometer der 
Firma Bruker Analytische Messtechnik GmbH durchgeführt. Die magnetische 
Flussdichte im homogenen Bereich des Kyromagneten betrug 11.744 Tesla. Die 
Basisfrequenzen der untersuchten Nuklide ergeben sich im einzelnen zu:  
1H 500.46 MHz, 31P 202.59 MHz, 27Al 130.41 MHz und  29Si 99.43 MHz 
 
Alle 29Si-NMR-Experimente wurden mit einem 7 mm CP/MAS-Doppelresonanz-
probenkopf der Firma Bruker durchgeführt, dessen Heterokernspule von 50 – 
161 MHz durchgestimmt werden kann. Die 1H- und 31P-NMR-Messungen wurden mit 
einem 2.5 mm CP/MAS-Doppelresonanzprobenkopf der Firma Bruker durchgeführt, 
dessen Heterokernspule im Frequenzbereich von 202 bis 125 MHz durchgestimmt 
werden kann. 
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Für eine Messung wurden etwa 200 mg Substanz in einen 7mm Zirkondioxidrotor 
überführt und mit einer Kel-F-Treiberkappe verschlossen. 
Zur Einstellung der Hartmann-Hahn-Bedingung in Kreuzpolarisationsexperimenten 
wurden Standardverbindungen [161] eingesetzt. Für die Aufnahme von CP/MAS-
NMR-Spektren wurden Standardwerte für die Länge des Kontaktpulses [161] 
verwendet. 
Die 1H-, 13C- und 29Si-NMR-Spektren wurden gegen Tetramethylsilan (TMS) als 
externen Standard kalibriert. Bei den 27Al-NMR-Spektren wurde [Al(H20)6]3+ und bei 
den 31P-NMR-Spektren wurde ortho-Phosphorsäure (85% H3PO4) als externe 
Referenz verwendet. 
 
Tabelle 5.2: Festkörper-NMR-Standards 
Nuklid Standard δStandard [ppm] 
1H TMS 0.00 
13C TMS 
Adamantan 
0.00 
38.5; 29.5 
29Si TMS 0.00 
31P H3P04 0.00 
 
27Al [Al(H2O)6]3+ 0.00 
 
Die Einstellung der Rotationsfrequenz erfolgte mit einer MAS-Remote-Control-Einheit 
vom Typ H 2620, Stabilität  ± 2 Hz. 
Die Messdatenerfassung erfolgte mit dem Programm XWINNMR 2.5 der Firma 
Bruker. 
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5.2.6.1 Untersuchung von fester Phosphorsäure mit 1H-MAS-NMR 
Tabelle 5.3: Literaturwerte 
Gruppe δ / ppm Literatur 
SiOH 1,3 –2,2 [142] 
SiOHAl 3,8 – 4,3 [142] 
Extra-framework AL 2,6 – 3,6 [142] 
Azide Protonen Nafion 10,4 [141] 
Azide Protonen H2SO4 10,9 und 10,1 [141] 
Azide Protonen 
Trifluoromethansulfonsäure 
Monohydrat 
10,6 [141] 
 
Tabelle 5.4: Gemessene Werte UK 20 
Gruppe δ / ppm 
SiOH 1,12 und 1,56 
SiOHAl / Extra-framework AL 3,37 
Azide Protonen vor der Reaktion 10,15 
Azide Protonen  10,3 
 
Tabelle 5.5: Gemessene Werte UK 21 
Gruppe δ / ppm 
SiOH 1,85 
Azide Protonen vor der Reaktion 10,15 
Azide Protonen  10,4 
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5.2.6.2 Untersuchung von fester Phosphorsäure mit 31P-MAS-NMR 
Tabelle 5.6: Literaturwerte 
Gruppe δ / ppm Literatur 
Q0 0 [143, 144] 
Q1 -11,5 – (-13,9) [143, 144] 
Q2 -24,0 – (-25,0) [143, 144] 
Si(HPO4)2 • H2O -12,5 [143, 144] 
PO4 Brücke oder Ring -30,9 [143, 144] 
SiHP3O10 -35,0 [143, 144] 
Si5O(PO4)6 -44,0 [143, 144] 
 
Tabelle 5.7: Gemessene Werte von UK 20 und UK 21 vor der Reaktion  
Gruppe δ / ppm 
Q0 0 
Q1 -10,85 
 
Tabelle 5.8: Gemessene Werte von UK 20 nach der Reaktion (UK 135) 
Gruppe δ / ppm 
Q0 -0,8 
Q1 -12,5 
Q2 -31,7 
Si5O(PO4)6 -44,5 
 
Tabelle 5.9: Gemessene Werte von UK 21 nach der Reaktion (UK 143) 
Gruppe δ / ppm 
Q0 -0,2 
Q1 -11,3 
Q2 -27,5, -30,6, -33,0 
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5.2.6.3 Untersuchung von fester Phosphorsäure mit 29Si-MAS-NMR 
Tabelle 5.10: Literaturwerte 
Gruppe δ / ppm Literatur 
Q2 -90 – (-100) [142] 
Q3 ~ -100 [142] 
Q4 ~ -110 [142] 
Si(HPO4)2 x H2O  [143, 144] 
 
Tabelle 5.11: Gemessene Werte vom Träger HV97/4 vor der Imprägnierung 
Gruppe δ / ppm 
Q2 -92,3 
Q3 -101,5 
Q4 -111,6 
 
 
Tabelle 5.12: Gemessene Werte von UK 20 vor der Reaktion 
Gruppe δ / ppm 
Q2  
Q3 -103,5 
Q4 -111,8 
 
Tabelle 5.13: Gemessene Werte von UK 20 nach der Reaktion (UK 135) 
Gruppe δ / ppm 
Q2  
Q3 -103,4 (Schulter) 
Q4 -111,6 
Si(HPO4)2 x H2O -211,3 
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Tabelle 5.14: Gemessene Werte vom Träger HV99/5 vor der Imprägnierung 
Gruppe δ / ppm 
Q2 -92,3 
Q3 -101,9 
Q4 -111,8 
 
Tabelle 5.15: Gemessene Werte von UK 21 vor der Reaktion 
Gruppe δ / ppm 
Q2  
Q3 -103,8 
Q4 -112,4 
 
Tabelle 5.16: Gemessene Werte von UK 21 nach der Reaktion (UK 143) 
Gruppe δ / ppm 
Q2  
Q3 103,9 (Schulter) 
Q4 -112,8 
Si(HPO4)2 x H2O -211,5 
 
5.3 Herstellung der Schmierstoffe 
5.3.1 Kalzinierung der Katalysatoren 
Alle eingesetzten Zeolithe (Tabelle 6.3 in Kap. 6.1.3) wurden vor dem Einsatz in die 
Reaktion mit 2°C pro Minute auf 550°C erhitzt und 12 Stunden bei 550°C kalziniert. 
Anschließend wurden sie mit 2°C/min. auf 200°C abgekühlt und bei 200°C in 
Schraubdeckelgläser eingefüllt. Die Katalysatoren wurden stets in einem Exsikator, 
der mit Blaugel befüllt war, aufbewahrt. 
Der Katalysator UK 17 (Amberlyst 15) wurde 6 Stunden und der Katalysator UK 18 
(Amberlyst 15) 24 Stunden  bei 120°C und 0,1 hPa getrocknet und unter Argon 
aufbewahrt.  
Im Fall von Katalysator UK 20 wurde Amberlyst 15 24 Stunden bei 0,1 hPa bei 
Raumtemperatur getrocknet.  
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Katalysator UK 19 war ein Nafion/Silica Composite (Nafion SAC 13) der bei 
Raumtemperatur 24 Stunden bei 0,1 hPa getrocknet wurde. 
5.3.2 Addition von Pivalinsäure an Ölsäuremethylester 
Es wurde zuerst 21,6 g (0,212 mol) Pivalinsäure vorgelegt, dann wurden 2,5 g 
(0,00845 mol) Ölsäuremethylester und schließlich 2,0 g Katalysator in einen 50 mL 
Zweihalskolben gegeben. Die Reaktion wurde über 48 Stunden bei 120 °C unter 
Stickstoff durchgeführt. Die Rührgeschwindigkeit betrug ca. 700 U/min. 
5.3.3 Addition von Ameisensäure an Ölsäuremethylester 
Nach der Vorlage von 19,55 g (0,425 mol) Ameisensäure wurden 2,5 g (0,00845 
mol) Ölsäuremethylester in einen 50 mL Zweihalskolben gegeben. Die Reaktion 
wurde über 48 Stunden bei 120 °C unter Stickstoff durchgeführt. Die Rühr-
geschwindigkeit betrug ca. 700 U/min. 
5.3.4 Addition von 2,2-Dimethylpropanol an Ölsäuremethylester 
Es wurden zuerst 18,6 g (0,212 mol) 2,2-Dimethylpropanol in einen 50 mL 
Zweihalskolben gegeben, gefolgt von 2,5 g (0,00845 mol) Ölsäuremethylester und 
2,0 g Katalysator. Die Reaktion wurde über 48 Stunden bei 120 °C unter Stickstoff 
durchgeführt. Die Rührgeschwindigkeit betrug ca. 700 U/min. 
5.3.5 Addition von Ameisensäure an Linolsäureethylester 
Es wurden 19,5 g (0,424 mol) Ameisensäure in einen 50 mL Zweihalskolben 
gegeben, gefolgt von 2,6 g (0,00845 mol) Linolsäureethylester und 2,0 g Katalysator. 
Die Reaktion wurde über 48 Stunden bei 120 °C unter Stickstoff durchgeführt. Die 
Rührgeschwindigkeit betrug ca. 700 U/min. 
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5.3.6 Addition von Pivalinsäure an Linolsäureethylester 
Nach der Vorlage von 21,6 g (0,212 mol) Pivalinsäure in einen 50 mL 
Zweihalskolben wurden 2,6 g (0,00845 mol) Linolsäureethylester und 2,0 g 
Katalysator hinzugefügt. Die Reaktion wurde über 48 Stunden bei 120 °C unter 
Stickstoff durchgeführt. Die Rührgeschwindigkeit betrug ca. 700 U/min. 
5.3.7 Addition von Ameisensäure an Glycerintrioleate 
Es wurden zuerst 1240 g (26,957 mol) Ameisensäure in einen 2000 mL 
Zweihalskolben vorgelegt, gefolgt von 370 g (0,419 mol) GTO und 2,0 g Katalysator. 
Die Reaktion wurde über 48 Stunden bei 120 °C unter Stickstoff durchgeführt. Die 
Rührgeschwindigkeit betrug ca. 700 U/min. 
5.3.8 Analytik der Schmierstoffe 
5.3.8.1 GC-Analytik: 
GC-Analytik wurde auf dem Siemens HP6890 mit Autosampler durchgeführt.  
Säule:   30 m FS-SE 54 
Injektor:   250 °C 
Säulentemperatur: 150°C/ 0 min/ 4°C/min/ 270°C 
Trägergas:  0,8 bar N2 Verhältnis: 60/1 
Detektor:  FID/250 °C 
 
Probenmengen: 0,5 - 1,0 µl 
Schreiber:   1 cm/min 
5.3.8.2 GC-MS-Untersuchungen 
Es wurden folgende Geräte eingesetzt: 
Gaschromatograph:  Varian 3700 
Datenerfassung:   Varian MAT SS 200 
Massenspektrometer: Varian MAT 112 S 
Anregungsenergie:   70 eV 
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Folgende Bedingungen wurden eingestellt: 
Säule:   30 m FS-SE 54 
Verdampfer:   250 °C 
Säulentemperatur: 150 °C/ 0 min/ 4 °C/min/ 270°C 
Trägergas:  1,0 bar Stickstoff 
Detektor:  FID/250 °C 
Transferlinie:  250 °C 
Probenmengen: 0,5 µl 
Schreiber:   1 cm/min 
5.3.8.3 Infrarotspektren 
FTIR-Spektren wurden bei 400-4000 cm-1 mit dem „Protegé der Firma Nicolet“ 
aufgenommen. 
5.3.8.4 Untersuchungen mit 1H und 13C-NMR 
1H und 13C-NMR-Untersuchungen wurden mit dem 300 MHz-Gerät der Firma Bruker 
Inova 400 aufgenommen. Als Lösungsmittel wurde CDCl3 eingesetzt. 
5.3.8.5 Festkörper-NMR-Experimente mit Zeolithen für die Addition von 
organischen Säuren an Oleochemikalien 
Die Festkörper-NMR-Experimente wurden an einem DSX 500-Spektrometer der 
Firma Bruker Analytische Messtechnik GmbH durchgeführt. Die technischen Daten 
entsprechen denen des Kapitels 5.2.6. 
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 Tabelle 5.17: Festkörper-NMR-Standards 
Nuklid Standard δStandard [ppm] 
1H TMS 0.00 
13C TMS 
Adamantan 
0.00 
38.5; 29.5 
29Si TMS 0.00 
31P H3P04 0.00 
 
27Al [Al(H2O)6]3+ 0.00 
 
Die Einstellung der Rotationsfrequenz erfolgte mit einer MAS-Remote-Control-Einheit 
vom Typ H 2620, Stabilität  ± 2 Hz. 
Die Messdatenerfassung erfolgte mit dem Programm XWINNMR 2.5  der Firma 
Bruker. 
Untersuchung von den Y-Zeolithen mit 1H-MAS-NMR 
Tabelle 5.18: Literaturwerte 
Gruppe δ / ppm Literatur 
SiOH 1,3 – 2,2 [142] 
Azide Protonen  
(Brönsted-Säurezentren) 
5 - 7 [141, 149] 
 
Tabelle 5.19: Gemessene Werte UK 4 
Gruppe δ / ppm 
SiOH 1,22 (mit Schultern bei 0,19, 0,64, 1,46) 
Azide Protonen  
(Brönsted-Säurezentren) 
6,68 
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Tabelle 5.20: Gemessene Werte UK 7 
Gruppe δ / ppm 
SiOH 1,46 (mit Schultern bei 0,24, 0,63, 1,22) 
Azide Protonen  
(Brönsted-Säurezentren) 
6,24 
 
Tabelle 5.21: Gemessene Werte UK 28 
Gruppe δ / ppm 
SiOH 1,42 (mit Schultern bei 0,63, 1,17) 
Azide Protonen  
(Brönsted-Säurezentren) 
5,71 
5.3.8.6 TPD-Untersuchungen 
Die NH3-TPD-Messungen wurden in einer im Institut konstruierten Anlage 
durchgeführt. 150 mg Proben wurden in einem Quarzrohr 8 Stunden bei 400°C in 
einem Heliumstrom ausgeheizt. NH3 wurde über 15 Minuten bei 100°C und einem 
Fluss von 2 L/h adsorbiert. Zur Gleichgewichtseinstellung wurde die Apparatur bei 
100°C 30 Minuten geschlossen. Zur Desorption von physisorbierten Ammoniak 
wurde mit He bei 100°C gespült. Dann wurde die Probe mit 10°C/min auf 800°C 
aufgeheizt. Die Menge des desorbierten Ammoniaks wurde durch Titration mit HCl 
bestimmt. 
5.3.8.7 Stickstoff-Sorptionsmessungen 
Die Stickstoff-Sorptionsmessungen wurden mit dem Gerät ASAP 2000 der Firma 
Micromeritics durchgeführt. Die Proben wurden vor der Messung bei 300°C und 
10-5 Torr für 10 Stunden entgast. Die Kalibrierung erfolgte mit Helium. Die 
Messungen wurden bei –196°C durchgeführt. 
5.3.8.8 Röntgenpulverdiffraktometrie 
Röntgenpulverdiagramme wurden auf einem Siemens D 5000 Diffraktometer 
(Schrittweite: 0,02 ° ; Cu Kα1, K α2 ) gemessen. 
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5.3.8.9 Analytische Daten der neuen Schmierstoffe 
Abkürzungen beim 1H-NMR: 
Singulett s 
Doublett db 
Triplett tr 
Quartett quart 
Quintett q 
Multiplett m 
 
Analytik des Formyloxystearinsäuremethylesters 
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CH3 OMe
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Abbildung 5.1: Formyloxystearinsäuremethylester (FSM) 
 
1H-NMR 0,83ppm tr 3H (Methylgruppe Kettenende), 1,19ppm – 1,6ppm m 26H 
(Methylengruppen der Kette), 2,25ppm tr 2H (CH2-Gruppe in Nachbarschaft zur 
Methylestergruppe), 3,61ppm s 3H (O-CH3-Gruppe), 4,78ppm q 1H 
(estersubstituierte CH-Gruppe), 8,04ppm s 1H (Formyloxygruppe) 
13C-NMR 14,13ppm (CH3-Gruppe Kettenende), 7 Signale von 22,70 – 34,09ppm 
(Methylengruppen der Kette), 51,44ppm (O-CH3-Gruppe), 74,53ppm 
(estersubstituerte CH-Gruppe), 161,14ppm (HCO2CH), 174,31ppm (-CH2-CO2-CH3) 
IR 1183 cm-1 νas C-O-C (starkes Signal für Formiate), 1377 cm-1 δs CH3,1437 cm-
1 δs CH2/-CH2-CO-C, 1465 cm-1 δas CH3, 1742, 1725cm-1 C=O, 2928, 2856cm-1 νs,as 
CH2, CH3  
MS m/z: 343 (M+·), 313, 297, 265, 264, 246, 235, 222, 208, 111, 109, 81, 67, 55 
Siedepunkt:  160 – 174°C/1x10-1 mbar 
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Analytik des Acetoxystearinsäuremethylesters 
 
O O
CH3 OMe
O
CH3
 
Abbildung 5.2: Acetoxystearinsäuremethylester (ASM) 
 
1H-NMR 0,81ppm tr 3H (Methylgruppe Kettenende), 1,19ppm – 1,6ppm m 26H 
(Methylengruppen der Kette), 1,97ppm s 3H (CH3-Gruppe Acetoxygruppe), 2,27ppm 
tr 2H (CH2-Gruppe in Nachbarschaft zur Methylestergruppe), 3,60ppm s 3H (O-CH3-
Gruppe), 4,78ppm q 1H (estersubstituierte CH-Gruppe),  
13C-NMR 14,15ppm (CH3-Gruppe Kettenende), 21,34ppm (CH3-Gruppe 
Acetoxygruppe), Signale von 22,73 – 34,17ppm (Methylengruppen der Kette), 
74,53ppm (estersubstituerte CH-Gruppe), 174,13ppm (CH2CO2CH),179,97ppm 
(CH3C-CO2-CH) 
IR 1164 cm-1 νas C-O-C, 1283 cm-1 νas C-O-C,1361 cm-1 δs CH3/CH3-CO2-, 1435 
cm-1 δs CH2/-CH2-CO-C, 1462 cm-1 δas CH3,1481 cm-1 δs CH2, 1745, 1726cm-1 C=O, 
2926, 2856cm-1 νs,as CH2, CH3  
MS m/z: 356 (M+·), 355, 313, 295, 281, 263, 245, 187, 155, 109, 95, 81, 67, 55 
Siedepunkt:  170 – 182°C/5x10-2 mbar 
 
Analytik des 2,2-Dimethylpropionyloxystearinsäuremethylesters 
 
CH3 OMe
OO O
CH3
CH3
CH3
 
Abbildung 5.3: 2,2-Dimethylpropionyloxystearinsäuremethylester (DPSM) 
 
1H-NMR 0,88ppm tr 3H (Methylgruppe Kettenende), 1,13ppm s 9H (tert.-
Butylgruppe), 1,19ppm – 1,6ppm m 26H Signale (Methylengruppen der Kette), 
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2,12ppm tr 2H (CH2-Gruppe in Nachbarschaft zur Methylestergruppe), 3,59ppm s 3H 
(O-CH3-Gruppe), 4,78ppm q 1H (estersubstituierte CH-Gruppe) 
13C-NMR 14,12ppm (CH3-Gruppe Kettenende), 27,25ppm (tert.-Butylgruppe), 7 
Signale von 22,66 – 34,14ppm (Methylengruppen der Kette), 38,84ppm ((CH3)3C), 
51,44ppm (O-CH3-Gruppe), 73,81ppm (estersubstituerte CH-Gruppe), 174,35ppm (-
CH2CO2CH3),178,27ppm ((CH3)3C-CO2-CH) 
IR 1164 cm-1 νas C-O-C, 1283 cm–1 νas C-O-C, 1435 cm–1 δs CH2/-CH2-CO-C, 
1462 cm–1 δas CH3,1480 cm-1 δs CH2,1742, 1726cm-1 C=O, 2950, 2926, 2856cm-1 
νs,as CH2, CH3  
MS m/z: 399 (M+·), 313, 297, 265, 247, 220, 111, 97, 95, 83, 69, 57, 55 
Siedepunkt: 170 – 174°C/1x10-1 mbar 
 
Analytik des Umesterungsproduktes aus der Reaktion von Ölsäuremethylester 
mit 2,2-Dimethylpropanol 
 
O
CH3
CH3
CH3O
CH3
 
Abbildung 5.4: Ölsäure-2,2-Dimethylpropylester  
 
1H-NMR 0,86ppm tr 3H (Methylgruppe Kettenende), 0,87ppm s 9H (tert.-
Butylgruppe), 1,19ppm – 1,6ppm m 26H (Methylengruppen der Kette), 2,25ppm tr 2H 
(CH2-Gruppe in Nachbarschaft zur Methylestergruppe), 3,61ppm s 3H (O-CH3-
Gruppe), 5,27ppm m 2H (-HC=CH-Gruppe) 
13C-NMR 14,50ppm (CH3-Gruppe Kettenende), 22,83 – 34,78ppm 
(Methylengruppen der Kette), 51,44ppm (O-CH3-Gruppe) fehlt (Aufgrund der 
Umesterung ist sind nur noch geringe Mengen Methylester vorhanden, die nur noch 
im 1H-NMR bei 3,61ppm nachweisbar sind), 73,85ppm (-O-C(CH3)3-Gruppe), 129,94 
und 130,19ppm (-HC=CH-Gruppe), 174,31ppm (-CH2-CO2-C(CH3)3) 
MS m/z: 352 (M+·), 283, 282, 265, 264,263, 149, 135, 96, 95, 81, 71, 55 
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Analytik des Diformyloxystearinsäureethylesters 
 
CO2CH2CH3
O
O
H
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Abbildung 5.5: Diformyloxystearinsäureethylester (DFSE) 
 
1H-NMR 0,88ppm tr 3H (Methylgruppe Kettenende), 1,25ppm tr 3H 
(Methylgruppe des Ethylesters), 1,29ppm m 16H (Methylengruppen der Kette), 
1,58ppm m 10H (Methylengruppen der Kette), 2,28ppm tr 2H (CH2-Gruppe in 
Nachbarschaft zur Methylestergruppe), 4,11ppm quart. 2H (O-CH2-Gruppe), 
4,98ppm m 2H (estersubstituierte CH-Gruppe), 8,09ppm s 2H (Formyloxygruppe) 
13C-NMR 13,96ppm (CH3-Gruppe Kettenende), 14,24ppm (Methylgruppe des 
Ethylesters), 22,49 – 34,31ppm (Methylengruppen der Kette), 60,08ppm 
(O-CH2-Gruppe), 73,89ppm (estersubstituerte CH-Gruppe), 160,49 und 160,70ppm 
(HCO2CH), 173,58ppm (-CH2-CO2-CH2-CH3) 
IR 1182 cm-1 νas C-O-C (starkes Signal für Formiate), 1375 cm-1 δs CH3,1420 cm-
1 δs CH2/-CH2-CO-C, 1466 cm-1 δas CH3, 1724 cm-1 C=O (Das Signal der neuen 
Estergrupppen ist scharf und überlagert das Signal für die Methylestergruppe bei 
1742 cm-1 ), 2931, 2858cm-1 νs,as CH2, CH3  
MS m/z: 401 (M+·), 355, 310, 309, 308, 264, 263, 262, 245, 164, 163, 150, 149, 135, 
123, 121, 109, 107, 95, 81, 67, 55 
Siedepunkt:  180 – 185°C/5x10-2 mbar 
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Analytik des Formyloxyölsäureethylesters 
 
CO2CH2CH3
CH3
O O
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Abbildung 5.6: Formyloxyölsäureethylester (FOE) 
 
1H-NMR 0,88ppm tr 3H (Methylgruppe Kettenende), 1,25ppm tr 3H 
(Methylgruppe des Ethylesters), 1,29ppm m 16H (Methylengruppen der Kette), 
1,58ppm m 10H (Methylengruppen der Kette), 2,28ppm tr 2H (CH2-Gruppe in 
Nachbarschaft zur Methylestergruppe), 4,11ppm quart. 2H (O-CH2-Gruppe), 
4,98ppm m 1H (estersubstituierte CH-Gruppe), 5,34ppm m 2H (-HC=CH-Gruppe), 
8,08ppm s 2H (Formyloxygruppe) 
13C-NMR 14,08ppm (CH3-Gruppe Kettenende), 14,24ppm (Methylgruppe des 
Ethylesters), 22,49 – 34,31ppm (Methylengruppen der Kette), 37,30ppm 
(Methylgruppe), 60,05ppm (O-CH2-Gruppe), 73,62ppm (estersubstituerte CH-
Gruppe), 124,34ppm und 134,16ppm (-HC=CH-Gruppe), 160,43 und 160,70ppm 
(HCO2CH), 173,56ppm (-CH2-CO2-CH2-CH3) 
IR 1174 cm-1 νas C-O-C (starkes Signal für Formiate), 1374 cm-1 δs CH3,1420 cm-
1 δs CH2/-CH2-CO-C, 1466 cm-1 δas CH3, 1724 cm-1 C=O (Das Signal der neuen 
Estergrupppen überlagert das Signal für die Methylestergruppe bei 1742 cm-1 ), 
2928, 2906, 2857cm-1 νs,as CH2, CH3  
MS m/z: 355 (M+·), 354, 310,.309, 308, 264, 263, 262, 245, 178, 164, 150, 149, 
135,.123, 122, 121, 109, 108, 107, 95, 81, 67, 55 
Siedepunkt:  16 – 174°C/2x10-1 mbar 
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Analytik des GTO mit Formyloxygruppen 
 
GTO mit Formyloxygruppen siehe Kap. 3.5.1.1 
 
1H-NMR 0,88ppm tr 9H (Methylgruppe Kettenende), 1,28ppm m 60H, 1,61ppm tr 
6H (Methylengruppen der Kette), 2,01 ppm M 12H , 2,31 ppm 12H (Methylengruppen 
der Kette benachbart mit –CH=), 2,77ppm 1H (CH-Gruppe des Glycerols), 4,15 und 
4,30ppm Db Db (-O-CH2- im Glycerol), 4,98ppm q 1H (estersubstituierte CH-
Gruppe), 5,34 ppm m 6H (-HC=CH-Gruppe), 8,04ppm und 8,09ppm s 1H 
(Formyloxygruppe) 
13C-NMR 14,10ppm (CH3-Gruppe Kettenende),  von 22,67 – 34,0ppm 
(Methylengruppen der Kette), 62,03ppm (O-CH2-Gruppe vom Glycerol), 68,81ppm 
(O-CH-Gruppe vom Glycerol), 74ppm (estersubstituerte CH-Gruppe), 127,74, 
127,90, 129,53, 129,83, 130,03ppm (-HC=CH-Gruppe), 160,81ppm (HCO2CH), 
172,57ppm und 172,98ppm (-CH2-CO2-CH2 und -CH2-CO2-CH) 
IR 1167 cm-1 νas C-O-C, 1377 cm-1 δs CH3,1437 cm-1 δs CH2/-CH2-CO-C, 1465 
cm-1 δas CH3, 1746 cm-1 C=O (Anhand dieser Bande konnte keine Addition von 
Ameisensäure nachgewiesen werden.), 2934, 2898, 2854cm-1 νs,as CH2, CH3, 3005 
cm-1 vs (-HC=CH-) 
MS m/z: Bisher noch nicht durchgeführt, da das GC-MS für diese Substanz nicht 
geeignet ist.  
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5.3.8.10 Physikalische Daten der neuen Schmierstoffe 
 Ölsäuremethyl-
ester 
ASM FSM DPSM 
KV (40 °C) 
[mm²/s] 
4,5  12,0 13,1 
KV (100 °C) 
[mm²/s] 
1,7  3,1 3,4 
VI 178  120 139 
NZ [mg KOH/g] 1  49,8 105,9 
VZ [mg KOH/g] 192 –197  332 168,9 
Jodzahl 
(Hanus) 
86 – 94  13 61,1 
Peroxidzahl 
(DFG) 
[mval O2/kg] 
  5 31 
ROBOT1) [min] 10  165 27 
Pourpoint [°C] - 18  - 18 -9 
Siedepunkt [°C] 133 °C 
/10 -1 mbar 
170-182 °C 
/5 * 10 -2 mbar 
160 -174 
/10 -1 mbar 
170 -174 
/10 -1 mbar 
Dichte (15 °C) 
[kg/m3] 
  933,65 902,73 
 
1) Bedingungen: 35 g Schmierstoff; 6,25 bar Sauerstoff; T = 120 °C; ohne 
Katalysator 
 
GTO konnte im Rahmen dieser Arbeit nicht in größeren Mengen rein hergestellt 
werden, so dass nur ein Gemisch untersucht wurde. Daher wurde in einem ersten 
Test nur der ROBO-Test durchgeführt, um die Oxidationsbeständigkeit des 
modifizierten GTOs und des Ausgangsmaterials zu untersuchen. 
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6,25 bar
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Abbildung 5.7:  Vergleich der Oxidationsbeständigkeit von GTO mit dem 
modifizierten GTO  
 
Ein Vergleich der Messungen vom IFAS zeigt besonders eine Steigerung der 
Oxidationsbeständigkeit des modifizierten GTO gegenüber dem Ausgangsmaterial 
GTO. Die Standzeit konnte von ca. 70 Minuten auf ca. 120 Minuten gesteigert 
werden. Allerdings kam die Standzeit des modifizierten GTO noch nicht in die Nähe 
des unadditivierten synthetischen Esters H.O.ES, der eine Standzeit von 250 
Minuten erzielte. Beim Einsatz einer Kupferspirale als Katalysator im Oxidationstest 
verkürzten sich die Standzeiten bei allen eingesetzten Testsubstanzen um 50 % und 
mehr. 
Abschließend kann festgestellt werden, dass die Modifizierung von GTO mit 
Ameisensäure zu einer erheblichen Verbesserung der Standzeit unter 
Standardbedingungen im Rotary-Bomb-Test führte. Allerdings ist zu erwarten, dass 
bei einem höheren Grad der Absättigung der Doppelbindungen in GTO die Standzeit 
im Oxidationstest noch weiter erhöht werden kann. 
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6 Anhang 
6.1 Katalysatoren  
6.1.1 Katalysatoren für die Hydratisierung von Ethylen 
Tabelle 6.1: BET-Untersuchung der Katalysatoren für die Hydratisierung von Ethylen 
Proben für Grace  BET/m² Porendurchmesser
/nm 
Porenvolumen/ 
cm³/gKat. 
UK134/20 
(300°C/70 bar) 
< 10    
UK143/21 
(280°C/55 bar) 
< 10    
UK144/20/950 
(280°C/55 bar) 
< 10    
UK145/21/950 
(280°C/55 bar) 
< 10    
UK HV 97/4 309,7   
Grace HV 97/4 340 14,0 1,18 N2-PV 
UK HV 98/3 385,1   
Grace HV 98/3 414,0 9,7 1,0 N2-PV 
UK HV 99/5 345,2   
Grace HV 99/5 318,0 13,0 1,03 N2-PV 
UK HV 97/6 336,6   
Grace HV 97/6 235,0 32,5 1,89 N2-PV 
UK HV 99/6* 365,1 
360,3 
  
Grace HV 99/6 566,0 4,9 0,7 N2-PV 
Für am Institut gemessene Werte wird UK vor die HV-Nummer gesetzt. 
Die Daten von der Firma Grace Davison werden mit Grace HV... bezeichnet. 
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6.1.2 Ergebnisse der ICP-Messungen der Ethanolkatalysatoren 
In der folgenden Tabelle werden die Ergebnisse der ICP-Messungen der festen 
Phosphorsäure dargestellt. 
 
Tabelle 6.2: ICP-Messungen der festen Phosphorsäure 
Probe  Einwaage in mg Si in mg / g  P in mg / g 
UK 20 29,0 296,90 114,31 
UK 20 23,6 293,01 113,77 
UKE 132 (300) 29,8 276,1 98,5 
UKE 133 (300) 28,3 273,3 95,1 
UKE 134 (300) 32,3 295,5 102,3 
UKE 135 (280) 25,0 274,3 110,1 
UKE 136 (280) 25,9 278,6 103,9 
UKE 137 (280) 32,1 276,9 103,2 
 
Probe Einwaage in 
mg 
Si in mg / g P in mg / g Ti in mg / g 
UK 21 30,8 285,7 102,5 12,0 
UKE 143 33,6 280,5 98,6 8,4 
 
Probe Einwaage in 
mg 
Si in mg / g P in mg / g Zr in mg / g 
UK 27 32,1 303,7 103,8 11,0 
UKE 142 40,6 275,6 100,4 9,5 
 
Probe Einwaage in mg Si in mg / g P in mg / g 
UK 22 29,2 262,3 94,4 
UKE 139 (UK 
22) 
29,9 269,1 93,1 
UK 26 28,2 313,9 85,3 
UKE 141 (UK 
26) 
30,1 347,3 46,0 
UK 20 (950°C) 34,0 314,9 108,9 
UKE 144 
(UK 20950°C) 
35,6 336,8 55,7 
UK 21 (950°C) 28,8 309,4 107,1 
UKE 145 
(UK 21950°C) 
36,6 293,4 81,5 
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Probe Einwaage in mg Si in mg / g P in mg / g 
UK 22 (950°C) 27,5 348,9 119,7 
UKE 146 
(UK 22950°C) 
31,0 298,2 86,2 
UK Vergleich 
(Vgl.) (950°C) 
36,1 314,5 87,5 
UKE 147 
(UK Vgl.950°C) 
33,0 307,0 84,1 
UK Vergleich 29,2 299,1 96,3 
UKE 149 
(UK Vgl.950°C) 
31,6 315,2 82,5 
 
6.1.3 XRD von SPA-Katalysatoren und ihren Trägern 
In den Abbildungen 6.12 und 6.13 werden zwei amorphe Träger für feste 
Phosphorsäure gezeigt. 
Operations: Import
D:\DIFFDAT1\HV97-4-950C.RAW - File: HV97-4-950C.RAW - Type: 2Th/Th locked - Start: 3.000 ° - End: 90.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time:
Li
n 
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)
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)
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Abbildung 6.1: Träger HV 97/4 (SiO2) 
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Operations: Import
D:\DIFFDAT1\HV96-6-950C.RAW - File: HV97-6-950C.RAW - Type: 2Th/Th locked - Start: 3.000 ° - End: 90.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time:
Li
n 
(C
ps
)
60
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)
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Abbildung 6.2: Träger HV 99/5 (SiO2 + 2 % TiO2) 
 
Nach einer Kalzinierung bilden sich beim Katalysator UK 20 (HV 97/4 SiO2 mit 
50 Gew.-% H3PO4) Siliziumphosphate. Jedoch ist auch nach der Kalzinierung bei 
keinem der kalzinierten Träger β-Cristobalit gebildet worden. Alle Träger zeigten eine 
weitgehend amorphe Struktur. 
 
D:\DIFFDAT1\UK20-950C.RAW - File: UK20-950C.RAW - Type: 2Th/Th locked - Start: 3.000 ° - End: 90.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time: 1. s - Temp.: 25 °C (Room) - Time Started: 17 s - 2-Theta: 3.000 ° - Theta: 1.500 ° -
Li
n 
(C
ps
)
122
0
2-Theta - Scale
3 10 20 30 40 50 60 70 80 90
 
Abbildung 6.3: UK 20 nach der Kalzination bei 950°C 
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6.1.4 Untersuchung von SLP-Katalysatoren durch 1H-MAS-NMR 
Die Beschreibung der Ergebnisse erfolgte in Kap. 3.1.5.1. 
-15-10-515 10 5 0 ppm  
Abbildung 6.4: 1H-MAS-NMR von SLP-Katalysator UK 20 (HV 97/4 SiO2 mit 50 Gew.-% 
H3PO4) 
-15-10-515 10 5 0 ppm  
Abbildung 6.5: 1H-MAS-NMR von SLP-Katalysator UK 21 (HV 99/5 SiO2 2 % TiO2  mit 
50 Gew.-% H3PO4) 
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-10-535 30 25 20 15 10 5 0 ppm  
Abbildung 6.6: 1H-MAS-NMR mit SLP-Katalysator UK 20 nach dem Einsatz (280°C) 
 
-10-535 30 25 20 15 10 5 0 ppm  
 
Abbildung 6.7: 1H-MAS-NMR mit SLP-Katalysator UK 21 nach dem Einsatz (280°C) 
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6.1.5 Untersuchung der SPA-Katalysatoren mit 31P-MAS-NMR 
 
In Kap. 3.1.5.2 werden die Spektren erläutert. 
 
 -30-20-1040 30 20 10 0 ppm  
Abbildung 6.8: 31P-MAS-NMR von Diphosphorsäure 
 
 
-150-100-50100 50 0 ppm  
Abbildung 6.9: 31P-MAS-NMR von Metaphosphorsäure 
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-5050 0 ppm  
Abbildung 6.10: 31P-MAS-NMR von Polyphosphorsäure 
 
-30-20-1030 20 10 0 ppm  
Abbildung 6.11: 31P-MAS-NMR von UK 20 
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-30-20-1030 20 10 0 ppm  
Abbildung 6.12: 31P-MAS-NMR von UK 21 
 
-70-60-50-40-30-20-1030 20 10 0 ppm  
Abbildung 6.13: 31P-MAS-NMR von UK 20 nach dem Versuch UK 135 
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-80-60-40-2060 40 20 0 ppm  
Abbildung 6.14: 31P-MAS-NMR von UK 21 nach dem Versuch UK 143 
 
-80-60-40-2040 20 0 ppm  
Abbildung 6.15: 31P-MAS-NMR von UK 21 nach Kalzinierung bei 950°C 
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6.1.6 Untersuchung der Trägermaterialien der SPA-Katalysatoren 
mit 29Si-MAS-NMR 
 
-200-150-100-500 ppm  
Abbildung 6.16: 29Si-CP/MAS-NMR von HV 97/4 
 
-150-100-500 ppm  
Abbildung 6.17: 29Si-MAS-NMR von HV 99/5 
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-20 -40 -60 -80 -100 -120 -140 -160 -180 ppm  
Abbildung 6.18: 29Si-CP/MAS-NMR von UK 20 
 
-20 -40 -60 -80 -100 -120 -140 -160 -180 ppm  
Abbildung 6.19: 29Si-MAS-NMR von UK 21 
 
 
-150-100-5050 0 ppm  
Abbildung 6.20: 29Si-CP/MAS-NMR von UK 20 nach dem Versuch UK 135 
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-150-100-50 ppm  
Abbildung 6.21: 29Si-MAS-NMR von UK 21 nach dem Versuch UK 143 
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6.1.7 Katalysatoren für die Addition von organischen Säuren an 
Ölsäuremethylester 
Tabelle 6.3: Zeolithen für die Addition von organischen Säuren an Ölsäuremethylester 
Bezeich-
nung 
Name Typ und 
Ionenform 
Struktur Modul 
SiO2/ 
Al2O3 
Handels-
name 
Firma 
UK 1 HV 93/23  
HB 00/02 
β-Zeolith        
Na+→ H 
BEA 6,9 Valfor   
CP-806 B 
PQ  
UK 2 HV 92/72  
HB 00/04 
Y-Zeolith 
NH4+→ H 
FAU 1,6 CBV 400 
Zeolithe 
PQ 
UK 3 HV 92/4 H-ZSM 5  MFI 54 SH-55 VAW 
Vereinig 
UK 4 HV 92/71 Y-Zeolith       
H 
FAU 1,6 CBV 500 
Zeolithe 
PQ 
UK 5 HV 94/39 H-Mordenit MOR 15,0 Zeocat 
Mordenit 
UETICON 
UK 6 HV 94/41 H-ZSM-5 MFI 995,0 Zeocat 
PZ-2/10 
UETICON 
UK 7 HV 94/47 H-Y-Zeolith FAU 22,2 Valfor 
CBV-780 
PQ 
UK 8 HV 95/35  
HB 00/06 
H-L-Zeolith LTL 6,2 HSZ-500 
KOA 
TOSOH 
UK 9 HV 95/36 H-Y-Zeolith FAU 28,3 CBV-780 
SDUS 
PQ 
UK 10 HV 95/40  
HB 00/05 
Mordenit 
NH4+→ H 
MOR 20 CBV 20 A PQ 
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Bezeich-
nung 
Name Typ und 
Ionenform 
Struktur Modul 
SiO2/ 
Al2O3 
Handels-
name 
Firma 
UK 11 HV 95/41 H-Mordenit MOR 4,7 CP 561-
13S 
PQ 
UK 12 HV 95/45 H-ZSM-5 MFI 59,5 Zeocat 
PZ-2/50 
UETICON 
UK 13 HV 96/12   H-ZSM-5 MFI 50 Zeocat 
PZ-2/50 H 
UETICON 
UK 14 HV 96/13  
HB 00/01 
H-β-Zeolith BEA 8,3 Zeocat PB UETICON 
UK 15 HV 96/14  
HB 00/03 
Y-Zeolith     
K+→ H 
LTL 2,0 Zeocat L UETICON 
Bezeich-
nung 
HV-Nr Typ und 
Ionenform 
Struktur Modul 
SiO2/ 
AlO3 
Handels-
name 
Firma 
UK 16 HV 92/88  
HB 00/07 
H-Y-Zeolith FAU 142,2 Zeolith    
Y-55 
Degussa 
UK 21 HV 00/07 H-Y-Zeolith FAU 27,5 CBV-780 
S DUSY 
PQ 
UK 22 HB 99/64 
HV 93/23 
β-Zeolith        
Na+→ H 
BEA (200) 
69,7 
Valfor   
CP-806 B 
PQ 
UK 23 HB 99/65 
HV 95/40 
Mordenit 
NH4+→ H 
MOR (79) 
24,3 
CBV 20 A PQ 
UK 24 Silica/ 
Aluminium 
Fraktion  0,25-
0,05 mm, H 
 3,3 Silica/ 
Aluminium 
Aldrich 34 
335-8 
UK 26 HB 99/67 
HV 95/40 
Mordenit 
NH4+→ H 
MOR (235) 
83,5 
CBV 20 A PQ 
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Bezeich-
nung 
Name Typ und 
Ionenform 
Struktur Modul 
SiO2/ 
Al2O3 
Handels-
name 
Firma 
UK 27 HB 99/75 
HV 95/40 
Mordenit 
NH4+→ H 
MOR (393) 
158,7 
CBV 20 A PQ 
UK 28 HV 92/88  
HB 00/14 
H-Y-Zeolith FAU 142,2 Zeolith    
Y-55 
Degussa 
UK 32 HV 00/08 H-Y-Zeolith FAU 24,1 CBV-780 
(78001 
N00257) 
PQ 
 
Tabelle 6.4: Präparation der sauren Ionenaustauscher 
Bezeich-
nung 
Name Präparation Beschreibung Firma 
UK 17 Amberlyst15 6 h bei 120°C 
und 0,1 hPa 
Polystyrol mit Sulfongruppen Fluka 
UK 18 Amberlyst15 24 h bei 
120°C und  
0,1 hPa 
Polystyrol mit Sulfongruppen Fluka 
UK 19 Nafion SAC 
13 
24 h bei RT 
und 0,1 hPa 
13 Gew.-% Nafion auf Silica Du Pont
UK 20 Amberlyst15 24 h bei RT 
und 0,1 hPa 
Polystyrol mit Sulfongruppen Fluka 
UK 29 Nafion NR 50 24 h bei RT 
und 0,1 hPa 
Copolymer von 
Tetrafluoroethan und Perfluoro-
2-(fluorosulfonylethoxy)propyl-
vinyl-ether 
Du Pont
UK 30 Nafion SAC 
15 
24 h bei RT 
und 0,1 hPa 
15 Gew.-% Nafion auf Silica Du Pont
UK 31 Nafion NR 50 
in 40 % Silica 
24 h bei RT 
und 0,1 hPa 
40 Gew.-% Nafion auf Silica Du Pont
UK 33 Nafion SAC 
80 Ground 
24 h bei RT 
und 0,1 hPa 
80 Gew.-% Nafion auf Silica Du Pont
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Tabelle 6.5: BET-Daten der sauren Ionenaustauscher 
Proben BET/m² Porendurchmesser/nm Porenvolumen/ 
cm³/g 
NR 50 ~ 0  ~ 0 
SAC 05 271,7 ~ 10 - 13 62,4 
SAC 13 128,2 ~ 15 29,4 
SAC 15 92,4 ~ 10 21,2 
SAC 40 63,9 10-18 14,7 
SAC 80 15,1 ~ 10 3,4 
UK 17 
(Amberlyst 15) 
44,9 ~ 20 10,3 
UK 18 
(Amberlyst 15) 
57,8 ~ 20 13,2 
UK 19 
(SAC 13) 
128,0 ~ 10 29,4 
UK 20 
(Amberlyst 15) 
39,8 ~ 20 9,1 
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Tabelle 6.6: BET-Daten der Zeolithe 
Proben BET/m² Poren-
durchmes-
ser/nm 
Poren-
volumen/ 
cm³/g 
Modul 
SiO2/Al2O3 
Si/Al 
UK 1  507,8 7,5 116,7 6,9 12,1 
UK 4 Y 582,3 7,4 133,8 1,6 2,8 
UK 7  623,7 7,4 143,3 22,2 39,3 
UK 9  721,9 7,4 165,9 28,3 50 
UK 14  614,4 6 141,1 8,3 14,7 
Kat. 21 
HV 00/7 
711,8 7,4 163,5 27,5 48,2 
UK 28 Y 602,0 7,4 138,3 142,2 251,3 
UK 32 Y 685,5 7,4 157,5 24,1 42,5 
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6.1.8 Analytik 
6.1.8.1 IR der neuen Schmierstoffe 
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Abbildung 6.22: Ölsäuremethylester zum Vergleich mit den neuen Substanzen 
 
Ein Vergleich der IR-Spektren von Ölsäuremethylester mit den abgesättigten 
Fettsäureester zeigt, dass die zweite Carbonylgruppe , wie zu erwarten, zu einem 
zweiten Signal bei  1726 cm-1 C=O neben dem bei Ölsäuremethylester vorhandenen 
Signal bei 1742 cm-1 C=O führt. 
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Abbildung 6.23: Acetoxystearinsäuremethylester (ASM) 
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Abbildung 6.24: Dimethylpropionyloxystearinsäuremethylester (DPSM) 
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Abbildung 6.25: Formyloxystearinsäuremethylester (FSM) 
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Abbildung 6.26: Diformyloxystearinsäureethylester (DFSE) 
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Abbildung 6.27: Formyloxyölsäureethylester (FOE) 
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Abbildung 6.28: GTO, bei dem die Doppelbindungen zum Teil durch Addition von 
Ameisensäure abgesättigt wurden 
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6.1.9 XRD von Zeolithen 
Die Struktur der Zeolithe für die Herstellung von DPSM konnte durch XRD-
Untersuchungen bestätigt werden. 
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Abbildung 6.29: UK 7 (Y-Zeolith) 
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Abbildung 6.30: UK 9 (Y-Zeolith) 
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Abbildung 6.31: UK 32 (Y-Zeolith) 
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Abbildung 6.32: UK 14 (β-Zeolith) 
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6.1.9.1 Untersuchungen von Y-Zeolithen mittels 1H-MAS-NMR 
-10-515 10 5 0 ppm
-15-10-515 10 5 0 ppm
-15-10-515 10 5 0 ppm  
Abbildung 6.33: 1H-MAS-NMR mit den Y-Zeolithen (Reihenfolge von oben UK 4, UK 7 und 
UK 28) 
Die Diskussion der Ergebnisse ist in Kap. 3.2.6.8 zu finden. 
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